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Resumen. El gas natural es el combustible fosil con menor impacto medioambiental
de todos los utilizados, que ademas posee un gran poder energético convirtiéndolo en
un valioso recurso. Venezuela cuenta con una gran cantidad de reservas probadas de
gas natural, ocupando el primer lugar a nivel de Latinoamérica y octavo a nivel
mundial pero no todo el gas que se tiene puede ser transformado en un fin Gtil. Se
estima que Venezuela quema y/o ventea el 10% de la produccion del gas natural, lo
que la ubica entre los diez primeros paises que mas queman y/o ventean este recurso a
nivel mundial. El presente trabajo especial de grado tuvo como objetivo aprovechar
los gases de quema y/o venteo en el occidente del pais, especificamente en los
Distritos Lago Norte y Lago Sur de la costa oriental del Lago de Maracaibo para
transférmalos en subproductos de alto valor agregado, para lograr este objetivo se
aplico la herramienta de simulacion HYSYS para simular el proceso, una vez
escogida la mejor tecnologia (Turbo Expansion), a través de una matriz de seleccion
de tecnologia. Adicionalmente se presenta un analisis de sensibilidad variando el
flujo de alimentacion del proceso en un 15% por encima y por debajo
respectivamente, permitiendo realizar ajustes en algunos equipos que presentaron
problemas al aumentar el flujo , posteriormente se realiz6 una integracion térmica y
finalmente una estimacion de la inversion inicial de la planta que permitira concluir la
rentabilidad del proceso, la cual arrojé como resultado que el proceso es rentable con
un total de ganancias de 150,6 MM$.



INDICE DE CONTENIDO

INTRODUCCION. .. ...ttt 1
CAPITULO L. 2
FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION. ..ottt 2
1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA .......cooiiiieieieieceee e 2
1.2 OBUIETIVOS ..ottt seenean 7

1.2.1 ODJEtiVO QENEIAL .....ccveeiiiieeeeieceeec e 7

1.2.2 ODbjetivos €SPECITICOS. .....cveiiiriceeiictieeere et 7
1.3 ANTECEDENTES ...ovtiiteieseeete ettt st 8
CAPITULO 1. e 11
MARCO TEORICO.......uuiiiiiii e 11
2.1 GAS NATURAL ..ot teeeeeeee s es s 11
2.2 USOS DEL GAS NATURAL .....ooovoieeceeieeeeiee s 12
2.3 GAS EN EL ORIENTE Y OCCIDENTE DEL PAIS ....covuiveieiereeeeeeereeeeeeeeeeeien e, 13

2.3.1 Planta de gas en el Oriente y Occidente del pais.......ccccceevevvevervvenenne. 14
2.4 CLASIFICACION DEL GAS NATURAL....utvnttieeee e, 15
2.5 QUEMA Y VENTEQ DE GAS NATURAL .....ccoouveieiereeeeeiee e, 16
2.6 PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL w...ovuveeceeeeeeeeee e, 19

2.6.1 Tratami€niO ..cc.cceeciieieiecieeiece ettt sttt et ras 20

2.6.1 Extraccion de liquidos y fraccionamiento..........ccccceeveveeieceeciecieeienne, 22
2.7 SIMULADOR HYSYS ....oooiioiseeeiieteeeeeeeteeseeseee s sess s sass s esesn s 22
CAPITULO I 24
METODOLOGIA EXPERIMENTAL.......oiiiiiiiiiiee e 24
3.1 RECOPILACION Y AJUSTE DE LA DATA ....ooiceeeeeeeeeeeeeeeeesseeseseiessssessaenseenaees 24
3.2 REVISION BIBLIOGRAFICA DE LA TECNOLOGIA AEMPLEAR.........cccocoeernnae. 25
3.3 SELECCION DE TECNOLOGIA........oooieieeetceeetee e, 29
3.4 SIMULACION DEL PROCESO MEDIANTE EL USO DEL PROGRAMA HYSYS... 33
3.5 INTEGRACION TERMICA ......oooieeeeeeeeveetee et ss s 34
3.6 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DEL SIMULADO REALIZADO.........ccccovvveueernrnne. 34
3.7 ESTIMACION DE INVERVISION INICIAL Y RENTABILIDAD..........ccccooveuerrenrnne, 35
3.8 DISCUSION DE RESULTADOS .........coviieeeeetneeeseesssseeseessessesssssessessssssssessssssessseseees 35



3.9 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.........ccooiiiiiiiiiis s 35

CAPITULO V... e 36
DISCUSION DE RESULTADOS. ... ..ottt 36
4.1 DATA RECOPILADA Y AJUSTADA .....omvveeeoeeeeeeseeeeeesseesessssssessssssessssssee s 36
4.2 SELECCION DE LA TECNOLOGIA ... 38
4.3 EQUIPOS USADOS Y SUS ESPECIFICACIONES...........oovvveeeeeeeeeseseeeesseseeesesnesee 40
4.4 ENERGIA NETA DE LA PLANTA ....oooiivieeeeeeseeeeeeeee e 52
4.5 DIAGRAMAS DE FLUJO DEL PROCESO (DFP) .....ooooovveeeieeeeeseseee s 53
4.6 INTEGRACION TERMICA ....coovoieeeeeeeee e sesee s 60
4.7 ANALISIS DE SENSIBILIDAD...........ovveciiiveeeeeeeeeeeseeeeeesssesessssssessesssesssesseessssesee 60
4.8 ESTIMACION DE INVERSION INICIAL Y RENTABILIDAD........oo.oomvveeirrecrenerennn. 66
CONCLUSIONES ......ovvveoieeeeeseeeeeeeeseeeessesseeeeseseesesssse s esesse s ssessssssesesssse s 70
RECOMENDACIONES........vvveiemeveeoeseeeesesseeeeessseessssssseessessesssessesssssesssssssssssesssseeesesseend 71
BIBLIOGRAFTA ..ot 72
ANEXOS ..o see e s e 77

Vi



LISTA DE TABLAS

Tabla 1: Composicion del gas natural.................ooiiiiiiiiiiiii e 12
Tabla 2: Aplicaciones mas comunes del gas natural.......................ocooiinn 12
Tabla 3: Produccidn y distribucién del gas natural por jurisdiccion..................... 13
Tabla 4: Plantas de extraccion y fraccionamiento en el oriente y occidente

el PaAIS. ...t 14
Tabla 5: Principales paises que realizan quema y venteo de gas asociado a nivel
MUNGIAL. ... e e 18
Tabla 6: Tecnologias hébiles para el endulzamiento de gas natural ..................... 20
Tabla 7: Tecnologias para deshidratacion de gas natural................................. 21
Tabla 8: Tecnologias para la extraccion de liquidos y fraccionamiento del gas

NATUTAL .. e 22
Tabla 9: Flujo de gas de venteo a procesar de los Distritos de Lago Norte y Sur......24
Tabla 10: Composicion del gas a proCesar............oooevveuiiiriiiiiiiiiiaiiieeenenn 25
Tabla 11: Comparacién tecnologias para una misma alimentacién a condiciones

de MAXIMA FECUPEIACION. ... ...ttt e e, 28
Tabla 12: ValoraCion e CrLErIOS. .......ccveveieierieie s eiesese et re s e 30
Tabla 13: Escala de valores a emplear en la matriz de valoracion...............cc.ce. c..e. 30
Tabla 14: Matriz de valoracion de Criterios..........ccuevvererereresieieiecese e 31
Tabla 15: Matriz de seleccidn de tecnologia...........ccevveveeieeieeie i 32
Tabla 16: Composicion del gas a Utilizar..............ccooeoeiiiiiiiccicceece e 36
Tabla 17: Condiciones del gas a UtTHZar............ccceecveiiiciie i 37
Tabla 18: Condiciones de operacion del soplador..............ccccovveviiieiicii e, 37
Tabla 19: Condiciones del gas a UtHHzZar...........cccoovveiii i 37
Tabla 20: Ajuste de la composiCiON del gas........cccevveiieieeie i 38
Tabla 21: Matriz de valoracion de criterios resuelta...........ccooevvveiiiceiiiiinniisice 39
Tabla 22: Matriz de seleccidn de tecnologia resuelta.............cccooeveeeiiiiiicciicieee, 40
Tabla 23: Especificaciones de 10S COMPIESOIES........ccvevuveiieeiieiiieeiie e sie e siee s 41
Tabla 24: Especificaciones de 10S cONdensadores..........ccccovveveeiiesiiecneesie e 42



Tabla 25: Composicion de la corriente de entrada de la DesMet-01...............cc.c....... 43

Tabla 26: Composicion de la corriente de salida de la DesMet-01............cccccveenenen. 44

Tabla 27: Datos del Turbo EXpansor (TeX-101)........ccceciveivrieereiiieiieieeie e 45

Tabla 28: Datos de la Bomba (P-101).......c.cccueriiiriieiieieeie e 45
Tabla 29: Composicion de la corriente de entrada de la DesEt-01.............cccvevvennee. 46
Tabla 30: Composicion de las corrientes de salida de la DesEt-01...........c.ccccveeveennee. 47
Tabla 31: Datos del Turbo EXpansor (TeXt-102).........ccevvreereerenieiienienieseeseseeseens 47
Tabla 32 Datos de 1a VAIVUIA VLV -1L.........ccccooiiiiieece e 48
Tabla 33: Composicion de la corriente de entrada de la DesPro-01...........ccccceeveieene 49
Tabla 34: Composicion de las corrientes de salida de la DesPro-01.............cccccveveenee. 49
Tabla 35: Datos de 1a VAIVUIA VLV-2..........cccooviieiie e 50
Tabla 36: Composicion de la corriente de entrada de la DesBut-01...............ccccu..... 51
Tabla 37: Composicion de las corrientes de salida de la DesBut-01.................c.c........ 51
Tabla 38: Limites sugeridos para una columna de destilacion.............cccccoccevvvrinnenn, 52
Tabla 39: Energia requerida POr EQUIPOS.......ccueiveiveieerieiieseereseeste e sreesreeeesraenneens 52
Tabla 40: Energia suministrada por 10s Turbo EXpansores...........cccccevvveieeviecveeieennnnn 53

Tabla 41: Composicion molar de Metano, Etano, Propano, i-Butano y n-Butano al
Variar el flujo de alimentacCion...........cceoii i 61
Tabla 42: Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para

Ja DESIMEL-01 ... et e 62

Tabla 44: Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la
DESPIO-01. .. 0. 03
Tabla 45: Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la
DESBUL-0 L. ...ttt 63
Tabla 46: Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la
DesPro-01 modificada.............cooviiiiii i e .. 04
Tabla 47: UA al variar el flujo de alimentacion............c.ccoovviiiiiniiiieniiceeee 65

Tabla 48: UA al variar el flujo de alimentacion para el condensador E-103............ 66
viii



Tabla 49: Costo unitario de los equipos y costo unitario de los equipos

INStAlAdOS BN MUSS.......o.oi s 66
Tabla 50: Inversion total de la planta para el afio 2012...........ccccccevveieiiie e, 67
Tabla 51: Precios de los productos en el mercado internacional..............c.cccccvevveenene. 68
Tabla 52: Toneladas obtenidas por producto al afio.........c.cceevreerenieiin i 68
Tabla 53: Ganancia de los productos obtenidos.........cccccvvvveeiiieiiic e 68



LISTA DE FIGURAS

Figura 1: Reservas Probadas de Gas Natural enel mundo................................. 3
Figura 2: Consumo mundial de gas natural por sector consumidor final................. 4
Figura 3: Mercado mundial del consumo de energia por region .......................... 5
Figura 4: Proceso Refrigeracion MeCaNICa. .............cooveviiiiiiiiiiiiiieeee, 26
Figura 5: Proceso Joule- ThOMSON. ........ooviiiii e 27
Figura 6: Proceso Turbo EXpansion.............cooiviiiiiiii e 28
Figura 7: Columna DesMet-01....... ..o 43
Figura 8: Columna DesEt-01...... ...t 46
Figura 9: Columna DesPro-01..........oouiiiiiii e 48
Figura 10: Columna DesBUt-01..........ccoiiiiii i, 50
Figura 11: Diagrama de flujo etapa de compresion..............ccooovviiniiiiiiininn... 54
Figura 12: Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento..................ccoevvevinnnn.n. 55
Figura 13: Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento....................cccoeeveninnis 56
Figura 14: Diagrama de flujo etapa de compresion con integracion térmica.......... 57

Figura 15: Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento con integracion térmica.....58

Figura 16: Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento con intregracion térmica...59



INTRODUCCION

El presente Trabajo Especial de Grado tiene como objetivo determinar la viabilidad
técnica y la determinacién de los parametros de operacion para los sistemas
necesarios que permitan la separacién de metano, etano, propano, butanos y Cs. del
gas natural que se quema y/o ventea en los Distritos del Lago Norte y Largo Sur de la
Costa Oriental del Lago de Maracaibo mediante una matriz de seleccion de
tecnologia, simulacion del proceso determinado empleando el simulador HYSYS, la
integracion térmica del proceso, un andlisis de sensibilidad y una estimacion de

costos del proceso a realizar.

Para realizar lo antes expuesto se recopild la data del gas venteado reportado por la
Ingeniera Nastenka Azuaje en su trabajo de maestria (2010), luego se llevo a cabo un
estudio bibliogréfico de las tecnologias mayormente aplicadas por la industria para el
fraccionamiento de gases, para posteriormente poder construir una matriz de
seleccion de tecnologia que permitié determinar como mejor tecnologia la Turbo

Expansion.

Esta tecnologia se simuld en el programa HYSYS permitiendo obtener productos de
alta pureza (95% en la composicion del producto deseado como minimo) y ahorrando
energia en la planta gracias a la expansion de los gases como metano y etano.
Adicionalmente se llevé a cabo una integracion energética, lo cual no produjo ahorro

de costos en equipos e insumos adicionales.

Una vez culminado el proceso se realizé un analisis de sensibilidad que consistio en
el aumento y disminucion en un 15% del flujo de gas a procesar, esto permitio

realizar ajustes en algunos equipos que presentaron problemas al aumentar el flujo.

Finalmente se calculé la rentabilidad del proceso el cual arrojé como resultado que el

proceso era totalmente rentable con una ganancia de 150,6 MM$



CAPITULO |

FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos cuyo componente principal es
el metano, acompafiado de otros hidrocarburos (etano, propano, butano, C5+) e
impurezas como agua, dioxido de carbono, sulfuro de hidrégeno, entre otros. Es el
combustible fosil mas limpio y mas abundante, mejor que el petroleo y el carbén. Su
uso se ha catapultado gracias a las tecnologias que permiten licuarlo (LNG), para ser
transportado a miles de kilometros de distancia, desde los campos de produccion a
remotos terminales de regasificacion donde serd almacenado y utilizado como
combustible, principalmente para generacion eléctrica, ademas de sus USOS

residenciales comerciales e industriales.

Venezuela se encuentra como el pais con las mayores reservas de gas asociado
en la region de Latinoamérica y octavo a nivel mundial, (ver Figura N°1). Dichas
reservas se encuentran distribuidas en la zona norte y noroeste del pais, en las costas
de la plataforma continental caribefia y atlantica. En el occidente del pais se cuenta
con recursos gasiferos por 35 billones de pies cubicos y en la zona oriental asciende a
65 billones de pies cubicos. De las reservas probadas totales 195,2 trillones de pies
cubicos (tpc), de gas asociado son 165,9 tcf (85%) y de gas libre 29,3 tcf (15%)
(www.pdvsa.com). El gas asociado es aquel gas que se encuentra en contacto con el
petréleo o disuelto en él, en un yacimiento, mientras que el gas no asociado o libre se
encuentra en forma gaseosa en los yacimientos y no esta acompafiado en cantidades

significativas de petréleo o condesado (www.enegas.gob.ve).
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Figura N°1. Reservas probadas de gas natural en el mundo.

Fuente: Informe gestion PDVSA, 2011.

En cuanto al tema de produccion para el afio 2011 la produccion oficial total
de gas natural fue de 7.125 Mpc/d y compré a Colombia (Chevron-Ecopetrol) 205
Mpc/d. PDVSA consume 5.216 Mpc/d (71%) en sus operaciones, mayormente para
inyectar en los yacimientos (2.884 Mpc/d) y 2.114 Mpc/d (29%) esta destinado al
mercado interno (PDVSA, 2011).

Durante la Gltima década, el consumo de gas natural en todo el mundo
presentd un crecimiento promedio anual de 1-8%, superior al crecimiento de la
energia primaria (petréleo) con un total de 1,5%. Esto se debe a que el gas natural se
ha convertido en la opcion predilecta para generar electricidad, debido a su eficiencia
en las turbinas de ciclo combinado y su combustion limpia. (Hurtado, 2006,
Gragirena, 2011)



Fuentes internacionales de informacion, como la Energy Information
Administration, estiman que a nivel global para el periodo 2000-2015 el gas natural
pasara de ser el tercero en importancia en la estructura global del consumo de energia
primaria al segundo lugar, después del petréleo, pues se calcula que el aumento de la
demanda alcanzard una tasa anual de 3,2%, en tanto que la del petroleo sera de 2,2%
y 1,8% la del carbén. Gran parte de esta demanda se debe a que el gas puede ser

utilizado en muchos procesos, como se muestra en la figura N°2 a continuacion:
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Figura N°2. Consumo mundial de gas natural por sector consumidor final.

Fuente: EIA, 2002.

El gas no solo beneficiaria en buena parte a los paises desarrollados, ya que
ellos cuentan con la mejor infraestructura, para la explotacion del gas, sino tambiéen
podra ser beneficioso para los paises en via de desarrollo, lo que permitira un gran
aporte econémico para los mismos y un cambio en materia energética, como se puede

observar en la figura N°3.
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Fuente: EIA, 2002.

A pesar de todas las ventajas que trae el utilizar el gas como futura fuente de
energia, esto también conlleva hacia otro camino no tan favorable. Si se acepta un
escenario futuro continuista, se vera un mundo desarrollado que cambia buena parte
de su dieta energética al gas natural, pero en el que seguira la primacia del petréleo
casi en los términos actuales, esta prevision hace que sea dificil cumplir con los
limites de emisiones de gases de efecto invernadero establecidos en el protocolo de
Kioto, dificultad que ha resucitado en Europa el debate acerca de la energia nuclear
de fisién, que se vuelve a postular como solucion. Si bien el gas natural permite que
las nuevas plantas eléctricas emitan menos CO,, también es cierto que no se reducen
las emisiones de las antiguas plantas de carb6n que habria que sustituir (Iglesias,
2003).



Por otro lado, perjudicando el ambiente, se tiene que una gran parte de gas
asociado es arrojado a la atmosfera proveniente de las industrias petroleras, a través
de gquema y/o venteo. La quema de gas se da como una medida de seguridad para
evitar su concentracion y acumulacion y altas presiones en los equipos de extraccion
y produccidn; sin embargo, también se debe a la liberacion de gas ario por obras de
mantenimiento de equipos de compresion; fallas operativas en instalaciones;
insuficiencia de infraestructura superficial para manejar el gas; falta de inversion en
equipos que permitan procesar, almacenar y distribuir el volumen de gas asociado;
desarrollo de nueva infraestructura operativa y procesadora en relacion con los altos

niveles de produccion exigidos.

Cada afio se queman 150.000 millones de metros clbicos de gas natural. Esta
cifra, equivale al 30% del consumo de la Union Europea, o al 25% del consumo de
los Estados Unidos. Se calcula que mas del 80% de la descarga y quema de gas del
mundo se realiza en menos de 15 paises (entre ellos Nigeria, Rusia, Iran, Irak,
Angola, Qatar, Argelia, Venezuela, Guinea Ecuatorial, Indonesia, Brasil y México),
donde Venezuela pasa ocupar el decimo lugar. Todos estos paises producen petréleo

asociado con gas natural (Worldbank Group, 2008).

Lo que se propuso en este Trabajo Especial de Grado fue procesar el gas de
guema y/o venteo, especificamente la etapa de fraccionamiento, para reducir o evitar
problemas como los antes mencionados (contaminacion), ademas de incumplimientos
de regulaciones ambientales y el desaprovechamiento de este importante recurso.
Para llevar esto a cabo se realiz6 una matriz de seleccién de tecnologia, que
determind el mejor proceso para separar el gas natural que es destinado a ser
guemado y/o venteado en las instalaciones petroleras del occidente de Venezuela
(especificamente los distritos del Lago Norte y Sur de la costa oriental del Lago de
Maracaibo) en subproductos de alto valor agregado que seran vendidos

posteriormente; luego se realizaron simulaciones usando el programa HYSYS vy se
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establecié la planta idonea al proceso, lo que proporciond la data necesaria para

realizar un andlisis de inversion.

1.2 OBJETIVOS

1.2.1. General

Realizar un analisis técnico-econémico de rentabilidad, produccién y los
parametros de operacion para los equipos necesarios de la separacion de etano,
propano, butanos y C5+ de los gases presentes en los gases de quema y/o venteo en el

occidente del pais.

1.2.2. Especificos

e Crear una matriz de seleccion de las diferentes tecnologias empleadas para la
separacion del gas de quema y/o venteo.

e Seleccionar la mejor tecnologia para la simulacion de la separacion de los
gases de quema y/o venteo.

e Establecer con el uso de un simulador HYSYS: la cantidad de equipos, la
energia necesaria para la separacion de los Gases Licuados de Petréleo (GLP)
de distintas corrientes de gases de quema y/o venteo.

e Determinar por medio de la simulacion si la integracion energética y
utilizacion de gases que antes se desechaban es posible.

e Realizar un analisis de sensibilidad a fin de establecer la sinergia del proceso.

e Ejecutar un analisis de inversion para comprobar si es factible llevar a cabo el

proceso.



1.3. ANTECEDENTES

Entre los antecedentes se pueden encontrar:

Para el afio 2008 Mourad, Djebri y colaboradores, analizaron la
recuperacion de gas de quema a través de la estabilizacion de crudo, mediante una
separacion de multiples etapas con alimentaciones intermedias. En dicho anélisis se
evalu6 una nueva unidad de separacion en la cual los gases producidos eran
guemados sin importar las leyes ambientales, el acercamiento de este proyecto fue
una simulacion del proceso con el modelo termodinamico méas apropiado usando
como paquete de simulacion el programa HYSYS para asi determinar mejoras y
disminuir la cantidad de gases quemados. De este trabajo de investigacion se
concluyd que alimentaciones intermedias en separaciones en mdltiples etapas afecta
la forma de la curva de energia como funcidn de la presion asi como, que el uso de 10
alimentaciones intermedias representa una disminucién de la inversion inicial debido

al uso de menos cantidad de equipos.

Posteriormente para el afio 2010 Nastenka Azuaje, en su trabajo de Maestria,
indico que para el 2008, Venezuela contaba con 170,9 BPC de gas natural en reservas
probadas, asi como también la distribucion en el territorio nacional de dichas
reservas. Reflejé los diversos procesos a los cuales es sometido el gas natural a
utilizar: compresion, endulzamiento, deshidratacion, extraccion de liquidos. Describio
las alternativas tecnologicas disponibles en el pais para el aprovechamiento del gas
natural: proceso de refrigeracion mecanica, el proceso de turbo expansion y el
proceso de refrigeracibn mediante Joule-Thompson o mezclas refrigerantes, y
presentd las opciones de aprovechamiento para el uso del gas natural en la costa
oriental del lago de Maracaibo: inyeccion, generacion eléctrica, gas doméstico, gas
licuado de petroleo (GLP), gas natural vehicular (GNV).



Continuando en el afio 2010 Karen Rodriguez realizd un estudio donde se
aprovecho el gas de quema y venteo en la generacion de electricidad para satisfacer
necesidades energéticas en comunidades aledafias a las instalaciones del Distrito
Norte de Estado Monagas. Para esto recopil0, revisé y clasificd material de referencia
para la realizacion de una matriz de seleccion en los cuales se usaron los criterios de
viabilidad, 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 reportd en las comunidades aledafias a las instalaciones

antes mencionadas.

Seguidamente Kharlys Gragirena en el afio 2011 realiz6 estudios para la
simulacion de ciclos de potencia en el que se utiliz6 el gas de venteo como
combustible, teniendo como paquete de simulacion PRO II, también realizé andlisis
de sensibilidad del proceso, concluyé que el paquete usado es una herramienta
rigurosa y precisa en la simulacion del proceso. También evalué y comparo6 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 disminucion de la eficiencia del

Ciclo de Rankine Combinado es mayor.

Finalmente Franklin Garcia, también para el afio 2011, realiz6 una
estimacion técnico econdémica de la separaciéon de los compuestos de gas licuado de
petréleo a partir de gases de quema y/o venteo en el oriente del pais, obteniendo
como resultados que el gas natural de baja presion venteado y/o quemado puede ser
fraccionado en subproductos de mayor valor agregado y la tecnologia que mejor se
ajusta para llevar esto a cabo fue la de turbo-expansion. Ademas concluyd que los
costos de los equipos instalados fueron mucho mayores a los costos de solo

adquisicion de estos.



En el afio 2008 Valentina Hermoso desarroll6 la ingenieria conceptual y
bésica para un sistema de tratamiento y disposicion de la corriente de vapor de agua
que contiene Benceno, Tolueno, Etilbenceno, Xilenos (BTEX), proveniente de un
Sistema de Regeneracion de Glicol en la seccion de deshidratacion de la planta de
Refrigeracion San Joaquin. Hermoso sustentd el estudio en la aplicacion de una
matriz de valoracion de criterios y una matriz de evaluacién técnico econdmica de
cada una de las alternativas, tomando como premisa el descarte automatico de
aquellas tecnologias cuyo rango de aplicacion en cuanto a condiciones de flujo de la

corriente de emisién, no adaptables al sistema de estudio.
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CAPITULO 11

MARCO TEORICO

2.1 GAS NATURAL

Es un energético natural de origen fésil, que se encuentra normalmente en el subsuelo
continental o marino, se formé hace millones de afios cuando una serie de organismos
descompuestos como animales y plantas, quedaron sepultados bajo lodo y arena en lo
mas profundo de antiguos lagos y océanos. En la medida que se acumulaba lodo,
arena y sedimento, se fueron formando capas de roca a gran profundidad. La presion
causada por el peso sobre éstas capas mas el calor de la tierra, transformaron
lentamente el material organico en petréleo crudo y en gas natural. El gas natural se
acumula en bolsas entre la porosidad de las rocas subterraneas. Pero en ocasiones, el
gas natural se queda atrapado debajo de la tierra por rocas solidas que evitan que el

gas fluya, formandose lo que se conoce como un yacimiento (Innergy, 2013).

El gas natural es entonces una mezcla de hidrocarburos livianos, donde el principal
componente es el metano (CH,4) en un porcentaje del orden del 80%. EIl porcentaje
restante esta constituido por etano, propano, butano y otros hidrocarburos mas
pesados tales como pentanos, hexanos y heptanos, contaminantes como el sulfuro de
hidrogeno e inertes como el nitrégeno y diéxido de carbono. Se puede encontrar en
forma "asociado", cuando en el yacimiento aparece acompafiado de petréleo, o gas
natural "no asociado” cuando esta acompafiado Unicamente por pequefias cantidades

de otros hidrocarburos o gases (Innergy, 2013).
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Composicion tipica promedio del gas natural:

Tabla 1. Composicion del gas natural.

Compuesto Formula Quimica Valor
(Y%eMolar)

Metano CH, >85,0
Etano C,oHg 3-8
Propano CsHg 1-2
Butano CiHqp <1
Pentano CsHyo <1
Didxido de Carbono CO, 1-2
Sulfuro de hidrégeno H,S <1
Nitrégeno N, 15

Fuente: Ghosh, 2009.

2.2 USO DEL GAS NATURAL

El gas natural tiene diversas aplicaciones en la industria, el comercio, la generacion
eléctrica, el sector residencial y el transporte de pasajeros. Ofrece grandes ventajas en
procesos industriales donde se requiere de ambientes limpios, procesos controlados y

combustibles de alta confiabilidad y eficiencia.

En la siguiente tabla se presentan algunas de las aplicaciones mas comunes de gas
natural:

Tabla 2. Aplicaciones mas comunes del gas natural.

Sector Aplicaciones/Procesos
Generacion de vapor

Industria de alimentos

Secado

Coccion de productos cerdmicos
Fundicién de metales

Industrial Tratamientos térmicos

Temple y recocido de metales
Generacion eléctrica
Produccién de petroquimicos
Sistema de calefaccion

Hornos de fusién

Comercio y Servicios Calefaccion central

Aire acondicionado
Coccion/preparacion de alimentos
Agua caliente

Fuente: http://www.innergy.cl/usos.htm
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Continuacién de la Tabla 2. Aplicaciones mas comunes del gas natural.

Energia Cogeneracion eléctrica
Centrales térmicas
Cocina

Residencial Calefaccion

Agua caliente

Aire acondicionado
Transporte de pasajeros | Taxis

Buses

Fuente: http://www.innergy.cl/usos.htm

Adicionalmente, el gas natural es utilizado como materia prima en diversos procesos
quimicos e industriales. De manera relativamente facil y econdmica puede ser
convertido a hidrdégeno, etileno, o metanol; los materiales basicos para diversos tipos

de plasticos y fertilizantes (Innergy, 2013).

2.3 GAS EN EL ORIENTE Y OCCIDENTE DEL PAIS

La mayor cantidad de reservas de gas natural probadas en el territorio nacional se
encuentran ubicadas en el oriente del pais, seguido de la zona occidente. El gas
obtenido de la zona oriente proviene un 87% del gas asociado y 13% a gas libre,
mientras que para occidente un 95% es gas asociado y solo 5% gas libre (PDVSA,
2005).

La cantidad de gas en cada region del pais se distribuye como se muestra a

continuacion:

Tabla 3. Produccion y distribucion del gas natural por jurisdiccion.

Uso Maracaibo Barcelona Maturin  Barinas Falcon Cumand Total
(MMm?)
Inyectado 0 518 29.739 0 4 32 30.293
Arrojado 2.533 2.520 1.351 29 8 65 6.506
Otros usos 8.094 15.145 11.371 379 158 3 35.151
Transformado
en productos y 1.416 1.898 1.823 7 8 0 5.152
mermas

Fuente: Petroleo y otros datos estadisticos (MENPET, 2008).
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Continuacidn de la Tabla 3. Produccién y distribucién del gas natural por jurisdiccion.

Combustible 5.022 1.666 2.774 1 6 3 9.472
Vendido 1.656 11.581 6.774 371 145 0 20.527
Produccion 10.627 18.183 42.461 408 170 100 71.950

Fuente: Petroleo y otros datos estadisticos (MENPET, 2008).

2.3.1 Plantas de gas en el Oriente y Occidente del pais

Los procesos de Extraccién y Fraccionamiento de LGN (liquidos del gas natural) son

llevados a cabo por PDVSA Gas a nivel nacional, a través de 12 Plantas de

Extraccion (seis en Oriente y siete en Occidente) y tres Plantas de Fraccionamiento

(una en Oriente y tres en Occidente). A continuacion se muestra una tabla con dichas
plantas (PDVSA, 2011).

Tabla 4. Plantas de extraccion y fraccionamiento en el oriente y occidente del pais.

Oriente Occidente
v" Jusepin v' PC-TJ-3
v’ Santa Bérbara v GLP-54
v/ San Joaquin v PC-TJ-2
Extraccion v' R.S. Joaquin v" Lama Proceso
v" ACCRO IIl Santa Barbara v' Lamar Liquido
v" ACCRO IV San Joaquin v' El Tablazo -1
v' El Tablazo -2
v Jose v ulé
Fraccionamiento v Bajo Grande
v' Bajo Grande/propano Tablazo

Fuente: Petréleo y otros datos estadisticos (MENPET, 2008).

La capacidad total instalada de procesamiento es 4.855 MMPCD vy la de

fraccionamiento es 268 MBD. Adicionalmente, se dispone de 381 Km de poliductos

en el oriente del pais, siendo la capacidad efectiva de fraccionamiento de LGN de 242

MBD (PDVSA, 2011).
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Para el afio 2011, las operaciones de extraccion y procesamiento de LGN alcanzaron
un volumen de 138 MBD, y se destinaron en los siguientes sectores: 30 MBD fueron
destinados al mercado de exportacion y 108 MBD colocados en el mercado local (78
MBD vendidos a terceros y 30 MBD de ventas interfiliales) (PDVSA, 2011).

2.4 CLASIFICACION DEL GAS NATURAL

Segun su origen (PDVSA, 2005):

e Gas natural asociado: Gas que se encuentra en un yacimiento donde

predominan los hidrocarburos liquidos en forma de petréleo o condensado.
e Gas natural no asociado: Es el producto Gnico o con una proporcion baja de
hidrocarburos liquidos (propano hasta heptano) que se encuentra en

el yacimiento.

Segun su composicion (PDVSA, 2005):

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

de Hidrogeno.

Gas natural dulce: es aquel gque tiene un contenido bajo de compuestos de

azufre, especialmente sulfuro de hidrégeno.

Gas natural humedo: Es aquel que tiene un contenido alto de propano hasta

heptano.

Gas natural seco: es el gas que tiene un contenido bajo de propano hasta

heptano.
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http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=146&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=561&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=126&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=152&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=58&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=728&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=126&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=146&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdv.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=57&newsid_termino=G&newsid_lugar=1

A diferencia del Gas Licuado de Petrdleo (GLP), el cual se almacena, se transporta y
comercializa en fase liquida en bombonas o en camiones cisternas presurizadas, el
Gas Natural, una vez separado del crudo, tratado y procesado, se transporta, siempre
en forma gaseosa, hasta los centros de consumo a través de la Red Nacional de
Gasoductos (Méndez, 2006).

Para enviar gas de un sitio a otro, este debe tener cierta presion y si no tiene presion
suficiente hay que imprimirsela utilizando compresores. Los compresores son
maquinas disefiadas y fabricadas de acuerdo con normas técnicas precisas para
satisfacer determinados requerimientos de baja, mediana y alta presion, llamadas

etapas de compresion (Barberii, 2008).

Segun el tipo de presion se tienen los siguientes tipos de gases (Gas Extremadura, s.f)

» Gases de alta B: se encuentran a una presion mayor de 16 Bares.

A\

Gases de alta A: se encuentran a una presion comprendida entre 4 y 16 Bares.

» Gases de media B: se encuentran a una presion comprendida entre 0,4 y 4
Bares.

» Gases de media A: se encuentran a una presion comprendida entre 0,05y 0,4

Bares

» Gases de baja: se encuentran a una presion inferior a 0,05 Bar.

2.5 QUEMA'Y VENTEO DEL GAS NATURAL

A continuacion se presenta definiciones técnicas sobre la quema y venteo de gas.

» Quema: Incluye la combustién del carbono proveniente de equipos tales
como motores, quemadores, etc. La quema resulta en la formacion de CO,,
CO, NO¥x, e incluso SO,, cantidades menores de CH,4 pueden ser liberados en
los gases de combustion producto de la combustion incompleta (API, 2012).
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Quema de gas: La quema se refiere a la combustion controlada del gas
natural en las operaciones de produccion de petréleo 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 (OGP, 2000).

Mechurrio: es un quemador que se instala en las afueras de la planta, a una
posicién elevada, que se usa para disponer gases combustibles de desecho de

plantas quimicas o refinerias mediante la ignicién de los mismos (MENPET).

Venteo: es liberacion controlada de gases a la atmdsfera en el curso de las
operaciones de produccion de petroleo y gas. Estos gases pueden ser de gas
natural u otros hidrocarburos, vapor de agua y otros gases, tales como el
dioxido de carbono (OGP, 2000).

Fuentes de venteo: Los procesos de venteo son definidos como fuentes que
producen emisiones resultado de actividades de mantenimiento 6 paradas
imprevistas. Ejemplo de estas fuentes son: deshidratacion, endulzamiento,
unidades de reformacién de metano, despresurizacion de equipos (tuberias,
compresores, etc.) (API, 2012).

Gas arrojado: Gas natural que se arroja a la atmoésfera por no ser
econdémicamente rentable (MENPET, 2008).

Segun el Banco Mundial, para el afio 2007, se estimé que 150 millones de metros

cubicos (o 5,3 billones de pies cubicos) de gas natural se quema y se evacuUa al afio.

Eso equivale al 25 por ciento del consumo de gas de los Estados Unidos o el 30 por

ciento del consumo de gas de la Unién Europea por afio. Y el 40 bcm anuales (o 1,4

billones de pies clbicos) de gas quemado s6lo en Africa es equivalente a la mitad del
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consumo de energia de ese continente. Entre los paises que realizan quema y venteo
se tiene (World Bank, 2008):

Tabla 5. Principales paises que realizan quema y venteo de gas asociado a nivel mundial

Voltmenes en billones de pies cubicos (bcp)

Posicion Paises 2007 [2008 [2009 [2010 [2011
1 Rusia 52,3 | 42,0 | 46,6 | 356 | 374
2 Nigeria 16,3 | 155 | 14,9 | 150 | 14,6
3 Iran 10,7 10,8 10,9 113 | 11,4
4 Irag 6,7 7,1 8,1 9,0 9,4
5 USA 2,2 2,4 3,3 4,6 7,1
6 Argelia 5,6 6,2 4,9 53 5,0
7 Kazajistan 55 54 5,0 3,8 4,7
8 Angola 3,5 3,5 34 4,1 4,1
9 Arabia Saudita 3,9 3,9 3,6 3,6 3,7
10 Venezuela 2,2 2,7 2,8 2,8 3,5
11 China 2,6 2,5 2,4 2,5 2,6
12 Canada 2,0 1,9 1,8 2,5 2,4
13 Libia 3,8 4,0 3,5 3,8 2,2
14 Indonesia 2,6 2,5 2,9 2,2 2,2
15 México 2,7 3,6 3,0 2,8 2,1
16 Qatar 2,4 2,3 2,2 1,8 1,7
17 Uzbekistan 2,1 2,7 1,7 19 1,7
18 Malaysia 1,8 1,9 1,9 15 1,6
19 Oman 2,0 2,0 19 1,6 1,6
20 Egipto 1,5 1,6 1,8 1,6 1,6

Total top 20 132 124 127 118 121

Resto del mundo 22 22 20 20 19

Total Global 154 146 147 138 140

Fuente: Global Gas Flaring Reduction, 2011.
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En Venezuela, especificamente en la region occidental del pais, durante el afio 2008,
se registraron entre mermas, venteo y perdidas 324 MMPCD (Azuaje, 2010).

2.6 PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL (PDVSA, 2005).

 Produccion: Consiste en llevar el gas desde los yacimientos del subsuelo hasta la
superficie, a través de pozos productores. En el subsuelo, el gas se encuentra disuelto
0 en la capa de gas en los yacimientos de condensado (gas asociado) y en yacimientos

de gas libre (gas no asociado).

 Separacion: Una vez en la superficie, el gas natural es sometido a un proceso de
separacion de liquidos (petrdleo, condensado y agua) en recipientes metalicos a
presion llamados separadores. Cuando se trata de gas libre, no asociado con el
petréleo, este proceso no es necesario, y el gas va directamente al siguiente paso.

« Tratamiento: Es un paso previo a la fase de procesamiento, para eliminar las
impurezas que trae el gas natural, como agua, didxido de carbono (CO,), helio y
sulfuro de hidrogeno (H.S). El agua se elimina con productos quimicos que absorben
la humedad. EI H,S se trata y elimina en plantas de endulzamiento. Estas impurezas

se recuperan y pueden ser comercializadas con otros fines.

« Extraccion de Liquidos: Este proceso es al que se somete el gas natural rico libre
de impurezas, con la finalidad de separar el gas metano seco (CH,4) de los llamados
“Liquidos del Gas Natural” (LGN), integrados por etano, propano, butano, pentanos

(gasolina natural) y nafta residual.

« Compresidn: Es el proceso al que se somete el gas metano seco, con la finalidad de
aumentarle la presion y enviarlo a sistema de transporte y distribucion para su
utilizacion en el sector industrial, domestico y en las operaciones de produccion de la
industria petrolera (inyeccion a los yacimientos y a los pozos que producen por Gas
Lift).
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e Fraccionamiento: Los liquidos del Gas Natural (LGN) se envian a las plantas

de fraccionamiento, donde se obtiene por separado etano, propano, butano

normal e isobutano, gasolina natural y nafta residual, que se almacenan en

forma refrigerada y presurizada en recipientes esféricos.

2.6.1 Tratamiento

e Endulzamiento

El endulzamiento del gas se hace con el fin de remover el H,S y el CO; del gas

natural. El H,S puede ocasionar problemas en el manejo y procesamiento del gas;

por esto hay que removerlos para llevar el contenido de estos gases acidos a los

niveles exigidos por los consumidores del gas (Marval, 2010).

Existen diversas maneras o tecnologias de endulzar el gas, en la siguiente tabla se

muestran algunas de ellos:

Tabla 6 .Tecnologias habiles para el endulzamiento de gas natural.

Mecanismo de
remocioén

Tipo de proceso

Tecnologia disponible

Nombre comercial

Absorcion quimica

Regenerativo continuo

Aminas

MEA, DEA, MDEA,
DIPA, DGA,
Solventes formulados

Carbonato de potasio

Benfield, Catacarb,
Giammarco-
Vetrocoke, etc.

No regenerativo,
continuo

Hidréxido de sodio

Absorcion fisica

Regenerativo continuo

Solventes fisicos

Selexol, Rectisol,
Purisol, Fluor Solvent,
IFPexol, etc.

Absorcion fisico-
quimica

Regenerativo continuo

Solventes fisico-
quimicos

Sulfinol, Ucarsol LE
701, 702 & 703,
Flexsorb PS, etc.

Adsorcion fisica

Regenerativo continuo
(secuencia de
adsorcion/desorcion)

Tamices moleculares

Z5A (Zeochem),
LNG-3 (UOP), etc.

Fuente: Bergel y Tierno, 2009.
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Tabla 6 .Tecnologias habiles para el endulzamiento de gas natural.

Mecanismo de
remocioén

Tipo de proceso

Tecnologia disponible

Nombre comercial

Permeacion

Continuo

Membranas

Separex, Cynara, Z-
top, Medal, etc.

e Deshidratacion

Fuente: Bergel y Tierno, 2009.

La Deshidratacion del gas Natural es la remocién del agua en estado vapor que esta

asociada con el gas. La cantidad de agua removida depende sobre todo de los

requerimientos de contrato, limitaciones econdmicas y el tipo de deshidratacion

usado. (Rojas, s.f). Hoy en dia son numerosos los procesos existentes para la

deshidratacion de una corriente de gas natural. En la tabla a continuacién se observan

las tecnologias disponibles de uso mas frecuente.

Tabla 7 .Tecnologias para deshidratacion de gas natural.

Tecnologia disponible Principio Proceso Nombre Comercial
Absorcion con desecantes | Contacto con liquido | Continuo | EG, TEG, DRIZO, Metanol,
liquidos IFPexol
Adsorcion con desecantes Contacto con sélido. Por Tamices moleculares, Silica

solidos Adsorcion cargas gel, Alumina activada
Separacion fisica Barrera/permeacion Continuo Membranas
Desecantes consumibles Conversion Continuo Cloruro de Calcio
Despojamiento Contacto con gas seco | Continuo Gas Stripping
Inhibidores de hidratos Inyeccién/ Por EG, DEG, TEG, Metanol
Condensaciéon cargas
Tecnologias no Expansién isentrépica | Continuo Twister™
convencionales
Fuerza centrifuga Continuo Vortisep™

Fuente: PDVSA Gas, 2008.
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2.6.2 Extraccion de liquidos y fraccionamiento.

Como se explico anteriormente la extraccion y fraccionamiento consiste en separar
los componentes que contiene el gas natural (Metano, Etano, Propano, etc.) para
convertirlos en productos de valor agregado. Las tecnologias usadas mayormente para

realizar esto se muestran a continuacion.

Tabla 8. Tecnologias para la extraccion de liquidos y fraccionamiento del gas natural.

Tecnologia Principio Topicos principales
Expansién Expansién isoentalpica El proceso garantiza la baja presion de la
Joule-Thompson alimentacion, permitiéndole a la demetanizadora

trabajar a altas presiones si asi lo requiere el
sistema

Turbo-Expansion Expansién isoentropica El gas residual (tope) es enfriado, porque es usado
como medio de calentamiento lateral de la

demetanizadora

Refrigeracion Ciclos de refrigeracion La mezcla de refrigerantes asegura las

Mecénica condiciones del proceso, figurando como

desventaja la aplicacion de refrigeracion externa

Fuente: GPSA, 2004

2.7 SIMULADOR HYSYS

Existe una gran variedad de simuladores de procesos comerciales, algunos de los
cuales son poderosas herramientas de célculo en procesos industriales, con enormes
bases de datos y un fuerte respaldo de bibliotecas para calculos de equipos y
bibliotecas de modelos para calculos termodindmicos, que le dan al simulador la
ventaja de una gran versatilidad. Algunos de los simuladores de procesos de
propdsitos generales son: Aspen Plus y Speedup, Pro I, Hysys, etc. Aspen Plus y Pro
Il son simuladores de procesos en estado estable, Speedup es un simulador de

procesos dinamicos y Hysys es Util para los dos tipos de simulacion (Martinez, 2003).
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Un aspecto muy importante en los simuladores de procesos, es la disponibilidad de
propiedades termodindmicas y de transporte de las corrientes del proceso, estas
propiedades son fundamentales para efectuar los balances de materia y energia al
grado de que si tenemos buenos datos o buenas correlaciones para las propiedades,

entonces los resultados de la simulacion seran altamente confiables (Martinez, 2003).

Los simuladores modernos deben permitir la seleccion de los modelos de propiedades
termodindmicas adecuados para la naturaleza de los componentes quimicos, estados

de agregacion y condiciones de operacion (Martinez, 2003).

HYSYS es un simulador de procesos completamente versatil que permite desarrollar
modelos, modificar parametros y variables de operacion de una manera muy sencilla,
permitiendo al usuario realizar estudios detallados del comportamiento de plantas

quimicas, bajo diferentes condiciones de proceso (Valderrama, 2002).

Para comenzar a simular hay que seguir unos pasos los cuales se muestran a
continuacion:
e Introducir los componentes a utilizar en todo el proceso
e Escoger el modelo termodindmico que mejor se ajuste para el proceso
e Entrar al ambiente de simulacién y seleccionar los equipos y corrientes
necesarios para comenzar con el desarrollo del proceso
e Introducir las especificaciones necesarias de los equipos y corrientes para
poder correr la simulacion

Cabe destacar que los dos primeros pasos son necesarios para poder comenzar, sin
ellos no se puede entrar al ambiente de simulacion.
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CAPITULO 11l

METODOLOGIA EXPERIMENTAL

A continuacion se presentaran los pasos seguidos para lograr los objetivos, tanto el

general como los especificos de este Trabajo Especial de Grado.

3.1 RECOPILACION Y AJUSTE DE LA DATA

Se tomd como base el trabajo de maestria de la Ingeniera Nastenka Azuaje donde se
recolecto el flujo del gas de venteo de la costa oriental del lago de Maracaibo,
especificamente los distritos del Lago Norte y Lago Sur, asi como la composicion del
gas a utilizar y del trabajo de grado de la Ingeniera Kharlys Gragirena, se tomo el
analisis de sensibilidad que presentd una variacion de flujo entre 10-12%, para
efectos de este Trabajo Especial de Grado se utilizé una variacion de flujo de un 15%

para estandarizar.

Tabla 9. Flujo de gas de venteo a procesar de los Distritos de Lago Norte y Sur.

Flujo de Gas Distritos
(MMPCD) Lago Norte Lago Sur Empresas Tierra
Mixtas
Venteo 20 17 16 11
Mermas 55 35 5 5
Pérdidas 103 30 8 19
Total mermas + pérdidas 158 65 13 24
Total mermas + perdidas + venteo 178 82 29 35

Fuente: Nastenka, 2010.
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Dado que este Trabajo Especial de Grado solo comprende la etapa de
fraccionamiento del gas de quema y/o venteo, es necesario realizar ajustes a la
composicion molar inicial del gas, reduciendo o eliminando algunos componentes
contaminantes hasta el valor minimo o cercano a €l permitido, esto se logré a través

de un normalizado de la composicién, quedando como se muestra a continuacion:

Tabla 10. Composicion del gas a procesar.

Componente %Molar Ajuste % Molar
H, Hidrégeno 0,00 0,00
H,S Acido Sulfarico 0,00 0,00
CO, Dio6xido de Carbono 12,2 0,28
N, Nitrégeno 0,74 0,84
C, Metano 81,7 92,8
C, Etano 1,78 2,00
Cs Propano 1,68 1,91
iCy i-Butano 0,48 0,55
nC, n-Butano 0,65 0,74
Cs: Hidrocarburos pesados 0,74 0,88

Fuente: Nastenka, 2010.

3.2 REVISION BIBLIOGRAFICA DE LA TECNOLOGIA A EMPLEAR.

La recuperacion de hidrocarburos liquidos del gas natural es un proceso que puede
variar desde un simple control de punto de rocio hasta la extraccion profunda del
etano. En todos los casos el grado deseado de recuperacion de los liquidos determina
la seleccion de la tecnologia, la complejidad del proceso y por supuesto los costos de
inversion, operacion y mantenimiento (Rodriguez, 2007). Para esto se dispone de
diversas tecnologias, entre ellas se incluyen: refrigeracion mecanica, refrigeracién por
J-T, turbo expansion (Campbell, 2003).
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1.- Refrigeracion Mecanica

Consiste en un ciclo de refrigeracién y compresion, el cual comprende dos presiones
una de alta y otra de baja que permiten desarrollar el proceso de manera continua para
producir un efecto de enfriamiento (Hydrocarbon Processing, 2004). En este proceso
la corriente de gas natural es enfriada a aproximadamente —30°F (-34,4°C) mediante
un sistema externo de refrigeracion con propano. Los liquidos condensados, son
separados en un separador de baja temperatura y estabilizados en una columna
demetanizadora hasta cumplir con las especificaciones comerciales de LGN (GPSA,
2004).

Refrigerante C————————————

A Compresion

!I

Intercambiador Expansor
Gas/Gas

> Gas Entrada

Frio

| Separador

Refrigerante

|

Demetanizadora

Figura 4. Proceso Refrigeracion Mecénica.

Fuente: GPSA, 2004.

2.- Joule- Thomson

El proceso de Joule-Thomson consiste en enfriar el gas por la expansion del mismo a
través de la valvula J-T con un apropiado intercambio de calor y una diferencia de
presion a través de la valvula (Hydrocarbon Processing, 2004). La configuracion de
este tipo de proceso requiere que el gas de entrada se encuentre a altas presiones

(1000psig). Por las condiciones de operacion extremas (presién y temperatura) es
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necesario que la corriente sea deshidratada, previendo asi la formacion de hidratos o
agua liquida. EI gas de alimentacion es enfriado intercambiando energia con la
corriente del gas residual de tope proveniente de la demetanizadora. Posteriormente el
gas se expande a través de la valvula J-T y es enviado a un separador. El producto
liquido es alimentado a la demetanizadora, que usualmente es disefiada con
alimentacion de tope. Como resultado el liquido efluente es despojado del metano
contenido en la alimentacion llevando a este como producto final de venta (GPSA,
2004).

Ciclo de refrigeracion

>

kas rico Pre enfriador | q
é Evaporador Condensador|

______ tl._.
s | f—’@—\

Separador Frio

Columna
deetanizadora

Figura 5. Proceso Joule- Thomson.

Fuente: REPSOL-YPF, 2002.

3.- Turbo Expansién

Consiste en la expansién del gas comprimido en un expansor mecanico que
proporciona una reduccién mayor de la temperatura que el efecto Joule Thompson
(Hydrocarbon Processing, 2004). Un arreglo tipico conecta el eje del expansor al
compresor centrifugo de baja presion, aprovechando la energia entregada por el
primero. Este compresor entrega el gas residual proveniente del proceso a las

condiciones adecuadas para distribucion o venta como subproducto (GPSA, 2004).
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Ciclo de refrigeracion

Gas rico

Condensador

Turbo expansor

Columna

h 4 i
Compresor de = Demetanizadora

turbo expansicn

Separador Frio
— SeparadorFrio
-l- Gas pobre Ct
CGF’.'?EFESDFUE 1urbina

Figura 6. Proceso Turbo Expansién.

Fuente: REPSOL-YPF, 2002.

A continuacion se muestra la comparacion de las tecnologias:

Tabla 11. Comparacion tecnologias para una misma alimentacién a condiciones de maxima
recuperacion.

Caracteristicas Turbo Expansion Refrigeracion Joule Thompson
Mecanica
Presion Operacion (psia) 1200 500 450
Eficiencia de Recuperacion 94 74 74
Inversion Inicial 257 100 183

Fuente: Rodriguez, 2007.

*Proceso de Turbo Expansion es mas flexible para cambios en alimentacion, Joule-
Thomson es muy sensible a variacion en galones por minuto (GPM) de la
alimentacion (Rodriguez, 2007).

*Refrigeracion Mecanica es mas rentable a elevados GPM (>3,9) pero Turbo

Expansién es mas adecuado para gases pobres, a pesar de sus altos costos de
inversion (Rodriguez, 2007).
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3.3 SELECCION DE TECNOLOGIA.

Para la seleccion de la tecnologia adecuada a emplear, se construyé una matriz de
seleccion, tomando como base el Trabajo de Grado de la ingeniera Valentina
Hermoso. A continuacién se muestran los pasos a seguir para la seleccion de

tecnologia:

1. Seleccion de criterios de evaluacion

Existen numerosos criterios para el proceso de evaluacién, tomando como referencia
el Manual de Disefio de Procesos de PDVSA para la Seleccion de Tecnologias de

Control de Emisiones, sugiere clasificarlos en tres conjuntos de criterios:

a) Criterios referentes a la planta y al proceso considerando la instalacion del
equipo de control de emisiones.
b) Criterios referentes al desempefio de equipos de control de emisiones

c) Criterios referentes al gas a tratar.

De los puntos antes expuestos, los que mejor se ajustan a la evaluacién de procesos

de gas son:

Emanacién de contaminantes y/o productos residuales
Eficiencia en el proceso de remocion

Costo de inversion y de operacion

Tecnologia habil localmente

Requerimiento de servicio

mmooOw P

Variabilidad de flujo de alimentacion.
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2. Valoracion de criterios de evaluacion:
A los criterios antes mencionados se les establece una calificacion cuantitativa y

cualitativa que servird posteriormente para conocer que tanto se ajusta una tecnologia

a los mismos.
Tabla 12. Valoracion de criterios.
CUANTITATIVA CUALITATIVA
10 Cumple eficientemente el criterio
5 Cumple parcialmente el criterio
1 No cumple el criterio

Fuente: Hermoso, 2008

3. Matriz de valoracioén de criterio

Con el fin de realizar la matriz de valoracién de criterio es necesario tener la escala de
valores a emplear dentro de la misma y asi establecer las comparaciones

correspondientes.

Tabla 13. Escala de valores a emplear en la matriz de valoracién.

El criterio filaes MUCHO MENOS IMPORTANTE que el criterio columna
El criterio fila es MENOS IMPORTANTE que el criterio columna

El criterio fila es IGUAL DE IMPORTANTE que el criterio columna

El criterio fila es MAS IMPORTANTE que el criterio columna

El criterio filaes MUCHO MAS IMPORTANTE que el criterio columna

O N| O W

Fuente: Hermoso, 2008
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4. Completacion de la matriz de valoracion

Se comparo el criterio Fila A con los criterios columna B, C, D, E, F, luego el criterio
fila B con los criterios columna C, D, E, F y asi sucesivamente con los demas
criterios restantes. Una vez completados todos los criterios filas de la mitad superior,
se procede a completar la mitad inferior de la siguiente manera: se compara criterio
columna A con criterio Fila B, C, D, E, F y asi sucesivamente hasta completar todos
los criterio columna, hay que tener cuidado en asignar una puntuacién consistente con
la asignada en la comparacion de los mismos criterios en la parte superior de la
matriz, es decir, si al comparar el criterio Fila A con el criterio fila B, se considerd
que A es “mucho mas importante” que B, entonces al comparar el criterio columna B

con el criterio Fila A se debe asignar “mucho menos importante”.

Una vez obtenido el puntaje de ambas mitades de la matriz se totalizo la puntuacién
al final de cada fila y columna para obtener un puntaje global, que sera la suma de los

puntajes de los criterios fila o de los criterios columna.

Tabla 14. Matriz de valoracion de criterios

M.V.C. A B C D E F Total Filas
A

B

C

D

E

F

Total Total Global
Columnas

Fuente: Hermoso, 2008
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5. Ponderacién relativa

Terminada la valoracion de los criterios, se calculd su valor ponderado, el cual se

obtiene de la siguiente manera:

Sumatoria criterio fila i
Sumatoria Global (2G)

Los resultados de la ponderacion relativa se colocaron en la matriz de seleccion de

Pond. Criterio; (Pond;) =

Ecuacion (01)

tecnologias.

6. Matriz de seleccion de tecnologias

Para completar la matriz de seleccion tecnologia se hace uso de la informacion
obtenida anteriormente de la siguiente manera: en la primera columna se tiene los
criterios con su valor ponderado obtenido mediante la ecuacion (01), las siguientes
columnas seran para las tecnologias, que a su vez cada una comprende dos columnas,
la primera “Puntaje Criterio” el cual se obtiene evaluando el criterio con respecto a la
tecnologia y la segunda “Valor Ponderado” que es el producto entre el “valor criterio”

y el “valor ponderado™.

Tabla 15. Matriz de seleccion de tecnologia.

MST OPCION 1 OPCION 2 OPCION 3
o Ref. mecanica Joule Thompson Turbo Expansion
Puntaje Valor Puntaje Valor Puntaje Valor

VALOR CRITERIO o o o
Criterio | Ponderado | Criterio | Ponderado | Criterio Ponderado

M| m| 9] O W >

Fuente: Hermoso, 2008
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La matriz de seleccion de tecnologia permitié conocer cuél es la mejor tecnologia
para el caso expuesto, la cual seria la que obtenga el mayor puntaje de la sumatoria de

la columna “Valor Ponderado”.

3.4 SIMULACION DEL PROCESO MEDIANTE EL USO DEL PROGRAMA
HYSYS

Con la informacion completa y necesaria de la tecnologia a emplear y la data del gas
a utilizar, se procedera a introducir la misma dentro del programa HYSYS para
comenzar asimular el proceso. Los pasos minimos a seguir en el uso del paquete de

simulacion HYSY'S para el disefio de un proceso son:

e Introducir las composiciones del fluido a usar.

e Introducir el modelo termodinamico que rige el fluido, el cual ser4 Peng-
Robinson debido a que se ajusta mejor para procesos de gas.

e Seleccionar e introducir los equipos a usar siguiendo preferiblemente el orden
del proceso que se quiere simular para asi evitar confusion de equipos y llevar
un orden légico en el proceso.

e Se abre la hoja de datos del equipo a usar para ingresar la data minima
requerida para tener el equipo en funcionamiento.

e Poner en marcha el equipo y se verificara que el programa no de ninguna
advertencia o sugerencia, si el equipo presenta problemas se deberé revisar la
data introducida y se rectificara cuando sea necesario, si hay advertencias o
sugerencias se tomaran en cuenta y se decidira seguirlas u obviarlas.

e Seguir el algoritmo anterior para todos los equipos usados hasta terminar el
proceso.

e Recolectar y analizar los resultados.

e Se crear y reportar el diagrama de flujo del proceso (DFP), que sera extraido
del paquete de simulacion una vez terminado, corregido y analizado el

proceso.
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3.6 INTEGRACION TERMICA

Es la parte de la optimizacion de procesos que persigue la reduccion de costos por un
adecuado aprovechamiento de la energia, mediante técnicas que permiten recuperar e
intercambiar el calor de las corrientes disponibles, disminuyendo en consecuencia el
consumo de los servicios de calentamiento y enfriamiento (Vepica, 2011). Para llevar
esto acabo se identificaron las corrientes que pueden intercambiar energia, se buscé el
mejor arreglo para el intercambio de energia y se verifico que los resultados

obtenidos fuesen factibles.

Cabe destacar que la integracion térmica no se realizé a través del simulador Aspen
HYSYS ya que este programa no cuenta con esa herramienta, por lo cual se opto por

realizar la integracion manualmente.

3.7 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DEL SIMULADO REALIZADO

Para el desarrollo del analisis de sensibilidad se varié la cantidad de flujo de la
entrada en un porcentaje de 15% mayor y menor, como se explico en anteriormente,
observando si hay variacion en la inundacion y composicion de salida de los
productos de interés de cada columna. Esto permitira saber si el disefio del proceso se
puede ajustar a cambios futuros en la entrada del flujo.

3.8 ESTIMACION DE INVERSION INICIAL Y RENTABILIDAD

Para la estimacion de inversion inicial los resultados obtenidos a través del simulador
HYSYS se utilizaron para determinar los costos de adquisicion de los equipos asi

como su instalacion para el 1985, utilizando las correlaciones presentes en la
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bibliografia, posteriormente se realiz6 un escalamiento para el afio 2012 haciendo uso
del indice de costos para el afio 1985 y 2012 respectivamente.

La rentabilidad del proceso se obtuvo a través de la diferencia entre las ganancias por

producto y el costo de los equipos con instalacion para el afio 2012.

3.9 DISCUSION DE RESULTADOS
La data que se recopil6 se analiz6 segun referencias bibliograficas.

3.10 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.

Una vez realizado el andlisis se procede a concluir y se daran las recomendaciones
que se crean necesarias
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CAPITULO IV

DISCUSION DE RESULTADOS

4.1 DATA RECOPILADAY AJUSTADA

La data necesaria para el desarrollo y cumplimiento de este trabajo especial de grado

se tomo de la Tesis de Maestria de la Ingeniera Nastenka Azuaje titulado “Valoracion

del gas de baja presion como recurso energético en la costa oriental del Lago de

Maracaibo”.

Tabla 16. Composicion del gas a utilizar.

Componente %Molar
H, Hidrogeno 0,000
H,S Acido Sulfarico 0,000
CO, Dio6xido de Carbono 12,19
N> Nitrogeno 0,740
C, Metano 81,74
C, Etano 1,780
Cs Propano 1,680
iC, i-Butano 0,480
nC, n-Butano 0,650
Cs: Hidrocarburos pesados 0,740

Fuente: Nastenka, 2010.
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Los otros datos aportados para completar la informacion del gas son los siguientes:

Tabla 17. Condiciones del gas a utilizar.

Flujo Temperatura Presion Peso Molecular
(Kgmol/h) (°C) (Kpa) (gmol™)
1846,79 33,11 3,44 21,25

Fuente: Nastenka, 2010.

Observando la tabla 17 se puede apreciar que la presion del gas a utilizar es

relativamente baja lo que trae como consecuencia tener que implementar una cantidad

considerable de compresores para aumentar dicha presion y ser llevada a condiciones

de operacion. Para evitar el uso de una mayor cantidad de equipos dentro del proceso,

lo cual lo haria mas costoso, se opto por emplear un soplador de gas que tiene como

objetivo elevar la presion hasta un determinado punto. Cabe destacar que debido a

que el programa HYSYS no cuenta con sopladores para el simulado, se opto por

utilizar como condiciones iniciales del proceso las que arrojaba el soplador.

A continuacion de muestra las condiciones del soplador:

Tabla 18. Condiciones de operacion del soplador.

Flujo minimo  Flujo maximo  Presion de salida Tipo de soplador
(Kgmol/h) (Kgmol/h) (Kpa)
1269 2749 100 Desplazamiento positivo

Fuente: http://www.aerzen.com

Se tiene entonces que la nueva condicion del gas a la entrada del proceso es la

siguiente:
Tabla 19. Condiciones del gas a utilizar.
Flujo Temperatura Presion Peso Molecular
(Kgmol/h) (°C) (Kpa) (gmol™)
1846,79 33,11 100 21,25

Dado que este Trabajo Especial de Grado solo contempla el fraccionamiento de los

gases, es necesario realizar un ajuste de la data y remover los contaminantes presentes

en ella, esto se logra mediante un normalizado de la composicion del gas.



Tabla 20. Ajuste de la composicidn del gas.

Componente %Molar
H, Hidrogeno 0,00
H,S Acido Sulfarico 0,00
CO, Didxido de Carbono 0,28
N, Nitrogeno 0,84
C:, Metano 92,8
C, Etano 2,00
Cs Propano 1,91
iC, i-Butano 0,55
nC, n-Butano 0,74
Cs, Hidrocarburos pesados 0,88

4.2 SELECCION DE TECNOLOGIA

Con el fin de obtener la mejor tecnologia para la separacion de los componentes
deseados presentes en los gases de quema y/o venteo en el occidente del pais se
aplicé una metodologia que se baso6 en la elaboracion de una matriz de seleccidn, la
cual comprende los siguientes pasos que fueron explicados previamente: definicion y
valoracion de los criterios de evaluacion, una matriz de valoracion de criterios y por
ultimo la construccién de una matriz de evaluacion de las tecnologias a estudiar, para
este caso se tomaron solo las tres mas importantes y conocidas como son:

Refrigeracion Mecénica, Joule Thompson y Turbo expansion.
Los criterios escogidos segun lo explicado anteriormente fueron:

A. Emanacién de contaminantes y/o productos residuales
B. Eficiencia en el proceso de remocion

C. Costo de inversion y de operacion
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D. Tecnologia hébil localmente
E. Requerimiento de servicio

F. Variabilidad de flujo de alimentacion.

Al comparar cada criterio fila con cada criterio columna, se obtuvo el siguiente

resultado:
Tabla 21. Matriz de valoracion de criterios resuelta.
M.V.C. A B C D E F Total Filas
A 5 9 9 7 9 39
B 5 5 7 3 9 29
C 1 5 7 3 7 23
D 1 3 3 3 3 13
E 3 7 7 7 7 31
F 1 1 3 7 3 15
Total Total Global
Columnas | 11 21 27 37 19 35 150

Una vez obtenido el total de cada fila y el total global, se procede a conseguir la

ponderacion relativa de cada criterio como se muestra a continuacion:

Sumatoria criterio fila i

Pond. Criterio; (Pond;) = Sumatoria Global (2G) Ecuacion (01)

39
Pond. Criterio, (Pond,) = 50 = 0,26

Utilizando la informacion bibliografica expuesta en la metodologia referente a las
tecnologias de separacion de los gases, se procedio a completar la matriz de seleccion

de tecnologia como se muestra a continuacion:
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Tabla 22. Matriz de seleccion de tecnologia resuelta.

M.S.T OPCION 1 OPCION 2 OPCION 3
o Ref. mecanica Joule Thompson Turbo Expansion
Puntaje Valor Puntaje Valor Puntaje Valor
VALOR CRITERIO o o o
Criterio | Ponderado | Criterio | Ponderado | Criterio Ponderado
A 0,26 10 2,6 10 2,6 10 2,6
B 0,20 5 1 5 1 10 2
C 0,15 5 0,75 5 0,75 1 0,15
D 0,09 10 0,9 10 0,9 10 0,9
E 0,20 5 1 5 1 5 1
F 0,10 5 0,5 10 1 10 1
Z V.P 6,75 7,25 7,65

Como se puede observar en la tabla 22, la tecnologia ganadora fue la “Turbo
Expansion” al obtener el mayor puntaje del valor ponderado.

4.3 EQUIPOS USADOS Y SUS ESPECIFICACIONES

Los equipos usados para llevar a cabo el proceso de fraccionamiento del gas se
muestran a continuacion:

Tres (3) Compresores (K-101, K-102, K-103).

Tres (3) Condensadores (E-101, E-102, E-103).

Cuatro (4) Columnas (DesMet-01, DesEt-01, DesPro-01, DesBut-01).
Dos (2) Turbo Expansores (Tex-101, Tex-102).

Una (1) Bomba (P-101).

Dos (2) Véalvulas (VLV-1, VLV-2).

Como se menciono anteriormente el soplador no es considerado ya que el mismo no

se puede simular.

40



Especificaciones de los equipos expuestos anteriormente:

e Compresores: con el fin de aumentar la presion de entrada del gas, la cual es

considerablemente baja (100 kpa) por ser gases de quema y/o venteo, se

empleo una serie de compresores hasta alcanzar la presion de operacion de

2670 kpa.

Aplicando la siguiente relacion se puede obtener la cantidad minima de etapas
tedricas de compresion. Si Rc <5, se debe usar una sola etapa; si Rc > 5, usar dos

etapas y si Rc > 25, tres etapas son requeridas (Melchor, 2012).

Re= —— =26,7
¢C™ 100

Donde:

Rc: Relacion de compresion (adim).
P4: Presion requerida en la descarga (kpa).
Ps: Presidn disponible en la succion (kpa).

Especificacion de los compresores utilizados en la simulacién:

Tabla 23. Especificaciones de los compresores.

Ecuacion 02

Compresor Flujo Presion entrada Presion Salida Energia
(Kgmol/h) (Kpa) (Kpa) (kW)
K-101 1847 100 400 2783
K-102 1847 400 1200 2308
K-103 1847 1200 2670 1573

41



e Condensadores: el uso de los compresores trae como consecuencia un
aumento de la temperatura de la corriente a procesar, por lo cual fue necesario
implementar varios condensadores después de cada compresor para reducir la
temperatura de cada corriente y asi obtener la temperatura de operacion. A
continuacion se muestra una tabla con las especificaciones de cada
condensador a utilizar, destacando que las temperaturas mostradas son de la

corriente a procesar y no del refrigerante.

Tabla 24. Especificaciones de los condensadores.

Compresor Flujode  Temperatura Temperatura Flujo de Tipo de
gas gasen la gasen la Refrigerante  refrigerante  condensador
(Kgmol/h) entrada salida (Kgmol/h)
4 (C)
E-101 1847 160,8 60 Amoniaco 300 Tubo carcasa
E-102 1847 164,7 50 Amoniaco 300 Tubo carcasa
E-103 1847 125 -95 Metano 1300 Tubo carcasa

Se decidié utilizar dos tipos de refrigerantes ya que el Amoniaco lograba enfriar con
una menor cantidad de flujo la corriente de gas a procesar, por otra parte, para el
ultimo intercambiador no fue posible utilizar Amoniaco ya que su punto de
congelacion es de -70°C, lo que hacia imposible enfriar al corriente del gas a procesar

a-95°C, teniendo que emplear entonces Metano liquido.

e Columna (DesMet-01): es la primera columna del tren de fraccionamiento,
tiene como objetivo retirar la mayor cantidad de Metano de la corriente de gas
de entrada por el tope de la misma (95% en metano como minimo) y por el

fondo obtener el producto de alimentacion de la siguiente columna.
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Figura 7. Columna DesMet-01

Tabla 25. Composicion de la corriente de entrada de la DesMet-01

Componente %Molar
Corriente 7
CO, Didxido de Carbono 0,28
N, Nitrégeno 0,84
C. Metano 92,8
C, Etano 2,00
Cs Propano 1,91
iC, i-Butano 0,55
nC, n-Butano 0,74
Cs+ Hidrocarburos pesados 0,88
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Tabla 26. Composicidn de la corriente de salida de la DesMet-01

Componente %Molar %Molar
Corriente 8 Corriente 10
CO, Didxido de Carbono 0,213 1,504
N> Nitrégeno 0,891 0,000
C:. Metano 98,42 0,005
C, Etano 0,412 28,76
Cs Propano 0,062 32,52
iC, i-Butano 0,005 9,510
nC, n-Butano 0,004 12,92
Cs+ Hidrocarburos pesados 0,002 14,78

Datos de la columna DesMet-01:

Diez platos (10) tipo Sieve.

Dos secciones de dimensiones diferentes. La primera seccion comprende
desde el plato 1 hasta el 5 (siendo el plato 1 el superior de la columna) con un
didmetro 1,219 m (4 pies) y altura 3,048 m (10 pies) y la otra seccién
comprede desde el plato 6 hasta el 10, presentando un didmetro de 1,372 (4,5

pies) y altura de 3,048 m (10 pies).

Turbo Expansor (Tex-101): el gas obtenido por el tope de la columna
DesMet-01 es obtenido con una presion de 2670 Kpa y una temperatura de -
94,46 °C, debido a las propiedades energéticas que presenta dicho gas, se
decidi6 colocar un turbo expansor que genere energia al bajar la presion del
gas hasta 101,3 Kpa y una temperatura de -160 °C, de esta manera ademas de
obtener energia con la expansion del gas (1014 kW) se logra alcanzar las

condiciones de licuado del gas para su posterior almacenamiento.
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Tabla 27. Datos del Turbo Expansor (Tex-101).

Flujo Presion Presion Temperatura  Temperatura Energia
(Kgmol/h) Entrada Salida Entrada Salida generada
(Kpa) (Kpa) CC) CC) (kW)
1742 2670 101,3 -94,67 -161,1 1014

Bomba (P-101): con el fin de aumentar la presién de la corriente de salida del
fondo de la columna DesMet-01 para alcanzar las condiciones de operacién de
la columna DesEt-01, se coloco una bomba , la cual reporta los siguientes

datos:

Tabla 28. Datos de la Bomba (P-101).

Flujo Presion Presion Energia
(Kgmol/h) Entrada Salida requerida
(Kpa) (Kpa) (kW)
105 2723 2760 0,149

Columna DesEt-01: esta columna recibe el producto de fondo de la DesMet-
01 y tiene como objetivo retirar la mayor cantidad de Etano por el tope de la
misma (95% en etano como minimo) y por el fondo obtener la alimentacion

de la siguiente torre (corriente 10).
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DesEt-01

Figura 8. Columna DesEt-01.

Tabla 29. Composicion de la corriente de entrada de la DesEt-01

Componente %Molar
Corriente 11

CO, Dioxido de Carbono 1,504
N> Nitrégeno 0,000
C, Metano 0,005
C, Etano 28,76
C; Propano 32,52
iC, i-Butano 9,510
nC, n-Butano 12,92
Cs+ Hidrocarburos pesados 14,78
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Tabla 30. Composicion de las corrientes de salida de la DesEt-01

Componente %Molar %Molar
Corriente 12 Corriente 14
CcO, Didxido de Carbono 4,968 0,000
N> Nitrégeno 0,000 0,000
C, Metano 0,017 0,000
C, Etano 95,00 0,000
Cs Propano 0,015 46,64
iC, i-Butano 0,000 13,64
nC, n-Butano 0,000 18,53
Cs+ Hidrocarburos pesados 0,000 21,19

Datos de la columna DesEt-01:

e Treintay cinco (35) platos tipo Sieve

e Una sola seccion de didmetro 1,829 m ( 6 pies) y altura 21,34 m (70 pies)

e Turbo Expansor (Tex-102): el gas obtenido por el tope de la columna
DesEt-01 es obtenido con una presion de 2723 Kpa y una temperatura de 3,41
°C, debido a las propiedades energéticas que presenta dicho gas, se decidié
colocar un turbo expansor que genere energia al bajar la presion del gas hasta
101,3 Kpa y una temperatura de -89,55 °C, de esta manera ademas de obtener
energia con la expansion del gas (30,68 kW) se logra alcanzar las condiciones

de licuado del gas para su posterior almacenamiento.

Tabla 31. Datos del Turbo Expansor (Text-102).

Flujo Presion Entrada Presion Salida ~ Temperatura Temperatura Energia
(Kgmol/h) (Kpa) (Kpa) Entrada Salida generada
O O (kW)
31,73 2723 101,3 3,410 -89,55 30,68
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Valvula VLV-1: con el fin de alcanzar las condiciones de operaciéon de la
columna DesPro-01, se coloco una valvula para disminuir la presion de la
corriente de salida de la columna DesEt-01 de 2792 Kpa a 1580 Kpa. Los

datos obtenidos de la valvula VLV-1 son los siguientes:

Tabla 32. Datos de la valvula VLV-1.

Flujo Presion Presion Temperatura Temperatura
(Kgmol/h) Entrada Salida Entrada Salida
(Kpa) (Kpa) () (6]
73,15 2792 1580 110,6 85,26

Columna DesPro-01: la alimentacién de esta columna proviene del producto
de fondo de la columna DesEt-01 y tiene como objetivo retirar la mayor
cantidad de Propano de la corriente de entrada por el tope de la columna (95%
en propano como minimo) y por el fondo obtener la alimentacion de la

siguiente columna (corriente 17).

A6>
5

DesPro-01

S --

. @ ,

Figura 9. Columna DesPro-01
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Tabla 33. Composicion de la corriente de entrada de la DesPro-01

Componente

% Molar
Corriente 15

CO,
N>
Cy

C.

iC,
nC4
Cst+

Diéxido de Carbono

Nitrogeno
Metano
Etano
Propano
i-Butano

n-Butano

Hidrocarburos pesados

0,000
0,000
0,000
0,000
46,64
13,64

18,53
21,19

Tabla 34. Composicion de las corrientes de salida de la DesPro-01

Componente

% Molar
Corriente 16

%Molar
Corriente 17

CO,
N,
Ci
C,
Cs
iCy
nC,

Dioxido de Carbono
Nitrégeno
Metano
Etano
Propano
i-Butano

n-Butano

Hidrocarburos pesados

0,000
0,000
0,000
0,000
99,50
0,495

0,005
0,000

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
25,24

34,89
39,87

Datos de la columna DesPro-01:

Cuarenta platos (40) tipo Sieve

Una sola seccién, la cual presenta un didmetro de 1,067 m (3,5 pies) con una
longitud de 24,38 m (/80 pies)
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Valvula VLV-2: para alcanzar las condiciones de operacion de la columna
DesBut-01, se colocé una valvula para disminuir la presion de la corriente de
salida de la columna Des-Pro de 1655 Kpa a 660 Kpa. Los datos que arroja la

valvula VLV-2 son los siguientes:

Tabla 35. Datos de la valvula VLV-2.

Flujo Presion Presion Temperatura Temperatura
(Kgmol/h) Entrada Salida Entrada Salida
(Kpa) (Kpa) CC) CC)
38,89 1655 660 123,1 85,13

Columna DesBut-01: la alimentacién de esta columna proviene del producto
de fondo de la columna DesPro-01 y tiene como objetivo retirar la mayor
cantidad de iButano y nButano de la corriente de entrada por el tope de la

columna (95% entre iButano y nButano como minimo).

95—

DesBut-01

~— 40,
\32'/ >

Figura 10. Columna DesBut-01.
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Tabla 36. Composicion de la corriente de entrada de la DesBut-01.

Componente

% Molar
Corriente 18

CO,
N,
C
C,
Cs
iCy
nC,
Ce+

Diéxido de Carbono

Nitrogeno
Metano
Etano
Propano
i-Butano

n-Butano

Hidrocarburos pesados

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
25,24

34,89
39,87

Tabla 37. Composicion de las corrientes de salida de la DesBut-01.

Componente

% Molar
Corriente 19

%Molar
Corriente 20

CO,
N,
C,
C,
Cs
iCy
nC,

Dioxido de Carbono
Nitrégeno
Metano
Etano
Propano
i-Butano

n-Butano

Hidrocarburos pesados

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
41,56

57,44
1,000

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,006
99,99

Datos de la columna DesBut-01:

Treinta y cinco (35) platos tipo Sieve

Una sola seccién que presenta un diametro de 0,914 m ( 3 pies) y una longitud
de 21,34 m (70 pies)
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Todas las columnas presentan porcentajes de inundacion por debajo del 60% para
cada plato, la relacion de reflujo esta por debajo 30 y los limites de altura no superan
los 175 pies (53,34 m), datos que segun la bibliografia consultada corroboran que lo
obtenido en la simulacidn tiene sentido I6gico y fisico. A continuacion se muestra una

tabla con los datos consultados en la bibliografia:

Tabla 38. Limites sugeridos para una columna de destilacion.

Altura Reflujo % de inundacion
(m)
53,34 <30 <70%

Fuente: Walas, 1988.

4.4 ENERGIA NETA DE LA PLANTA

De los equipos expuestos en el punto anterior algunos requieren de energia para poder
funcionar como es el caso de los compresores y la bomba, dicha energia es
proporcionada por una planta a parte al proceso que se estd planteando en este
trabajo. La cantidad de energia que requieren estos equipos se muestran a

continuacion:

Tabla 39. Energia requerida por equipos.

Equipo Energia requerida
(kw)
K-101 2783
K-102 2308
K-103 1573
P-101 0,149
TOTAL 6649,15

De la tabla anterior se tiene entonces que la energia total requerida para funcionar la
planta es de 6649,15 kW pero a este total de energia se le va a restar la cantidad de

energia producida por los turbo Expansores la cual se muestra a continuacion:
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Tabla 40. Energia suministrada por los Turbo Expansores.

Equipo Energia suministrada
(kW)
Tex-101 1014
Tex-102 30,69
TOTAL 1044,69

Los datos anteriores proporcionan un total de energia aportada de 1044,69 kW. Por

ende la energia requerida por la planta seria entonces de 5604,46 kKW.

Hay que destacar que la energia necesaria puede ser mayor que la reportada debido a
que las columnas que contienen condensador se debe implementar equipos de
bombeo, los cuales requieren de energia adicional para su funcionamiento pero la

misma no seria representativa con respecto a la reportada.

4.4 DIAGRAMAS DE FLUJO DEL PROCESO (DFP)

A continuacion se mostraran los diagramas del proceso obtenidos a través de la
simulacion con y sin integracion térmica:
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K-101 E-101 K-102 E-102 K-103 E-102

Comprezor Condensador Comprezor Condenzador Compreszor Condenzador
1847 kgmol/n Calor 8,85E+6 kj/n 1847 kgmol/h Calor 9,35E+6 1847 kgmol/n Calor 2,3E+7
Deitz P 300 Kpa De'ta P800 Kpa Deita P 1470 Kpa
Refrigerante Refrigerante Refrigerante

E-101
GAS
K-101
NOTAS: DISERO: FECHA: DIBUWADO: FECHA: TiTuLO: PROYECTO:
Dizgrama de flujo de Procezo DISERIO DE UNA PLANTA DE FRACCIONAMIENTO DE GAS
REVISADO- | FECHA- DE QUEMA Y/O VENTEO
CALCULO: | FECHA: ms e = PROYECTO No- ARCHIVO No: Universidad Central de Venezuela
3 y - Facultad de Ingenieria
e R Popa e | pocumento No: REV. Ezcuela e Ingeniera Quimica

Figura 11. Diagrama de flujo etapa de compresion
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DezMet-01 Tex-101 P-101 DezEt-01 A Tex-102
Columna de recuperacion de Turbo Expanszor Bomba Column3 de recuperacion de Turbo Expanzor
Metano Delts P-25609 kpa Deitz P 36,57 Etano Deiza P -2622 Kpa
D1=12m D=18m
D2=14m

10 platos Sieve

35 piatoz Sieve

VLvV-101
Valvula

P L8 N
& B A4
Metano
ez Recuperado
DesMet-01
& Tex-101
;
5 - e Etano
ox-
o Recuperado
N raoes
| 1
|
| 35
6 O
e S > DesEt-01
P-101
NOTAS: DISERO:- | FECHA: DIBUADO: | FECHA: TiTULO: PROYECTO:
Diagrama de fiujo de Proceso DISERNO DE UNA PLANTA DE FRACCIONAMIENTO DE GAS
REVISADO. | FECHA- DE QUEMA Y/O VENTEO
CALCULO: | FECHA: _msﬂ* PROYECTO No- ARCHIVO No: Univerzidad Central de Venezuela
ApROBADO: | FECHA: = Facuitad de Ingenieria
; HOJI?AN"' DOCUMENTO No: REV. Escuela de Ingeniera Quimica

Figura 12. Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento
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DezPro-01 VLV-102 DecBut-01
Columna Ce recuperacion de Vakuls Columns de recuperacion de
Ezzno Etano
D=12m D-0.9m
40 platos Sieve 35 Platos Sieve
[ ® »
o o [
' | Propano
Recuperado
20
A, @
DesPro-01 S R
: :
CERy . Butanos
Recuperado
& @
I 3 ) s
DesBut-01
|
| S £k R
L o I = o — 5 wLv-1o2
= E | |
l — "\ st
|
| & ®
i 1)
L= = - cs+
Recuperado
NOTAS: DISERO: FECHA: DIBWADO: | FECHA: TiTULO: PROYECTO:
Diagrama de fujo de Proceso DISERIO DE UNA PLANTA DE FRACCIONAMIENTO DE GAS
REVISADO- | FECHA- DE QUEMA Y/O VENTEO
CALCULO: | FECHA: _msﬂk PROYECTO No: ARCHIVO No: Universidad Central de Venezuela
APROBADO- S = Facuitad de Ingenieria
= | l"O.lle\‘No. DOCUMENTO No: REV. Escuela de Ingenieria Quimica

Figura 13. Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento
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K-101
Compreszor
1847 kzgmol/h
Deitz P 300 Kps

E-101

Condensador
Calor 8,1E=6 ki/n

Tex-101
Turbo Expanzor
Delts P -2539 Kpa

K-102

Comprezor
1847 kgrmol/'
Defta P800 Kpa

E-101

Condenrzador
Calor 3,7 E=6 ki/h

E-102
Condenzador
Calor 9.35E+6

K-103 E-102
Compreszor Condenzador
1847 kgmol/h Calor 2,3E+7

Deita P 1470 Kpa

SN
4

é Refrigerante

Dwnce 009 2,
Macarc

Refrigerante

Metano Recuperado

Tex-101
NOTAS: DISERO: FECHA: DIBWADO: FECHA: TiTULO: PROYECTO:
Disgrama de flujo de Procezo DISERIO DE UNA PLANTA DE FRACCIONAMIENTO DE GAS
REVISADO:- FECHA: DE QUEMA Y/O VENTEO
CALCULO: | FECHA: _Eys:‘;ﬁ' PROYECTO Noc ARCHIVO No: Universidad Central de Venezuela
APROBADO- 3 Facultad de Ingeniers
= | FEcHA: 13 DOCUMENTO No: REV. Ezcuela de Ingenieria Quimics

Figura 14. Diagrama de flujo etapa de compresion con integracion térmica
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DezMet-01 P-101 DesEs-01 Tex-102
Columna de recuperacion de Bomba Columna de recuperacion de Turbo Expanzor
Metano Defta P 36,57 Kpa Etano Deita P-2622 Kpa
Di=12m D=18m
D2=14m 35 platos Sieve
Viv-101
Valvuia

10 piatos Sieve

Hacle DFFL
== &
H
) :
DesMet-01
Etano
AT Recuperado
5 - Tex-102
P-20m0;

P @ rooes

| ]

|

35
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! Dp 2 e .; ] DesEt-01
P-101
SR @ 3
| 1 |
i \l_/
|
Hete DFF3
| o o—2—0
TR TS AD R T vivacm
NOTAS: DISERO: FECHA: DIBWADO: FECHA: TiTuLO: PROYECTO:
Diagrama de flujo de Proceso DISERO DE UNA PLANTA DE FRACCIONAMIENTO DE GAS
REVISADO:- FECHA: DE QUEMA Y/O VENTEO
CALCULO: | FECHA: S/E 2 PROYECTO Noc ARCHIVO No: Universidad Central de Venezuela
ApROBADO: | FECHA: Facultad de Ingeniers
: 273 DOCUMENTO No: REV. Ezcuels de Ingenieria Quimics

Figura 15. Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento con integracion térmica
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DezPro-01 VLV-102 DesBut-01
Columna de recuperacon de Viluia Columna de recuperacion de
Etano Etzno
D=12m D-0.5m
20 platos Sieve 35 Platos Sieve
S »
R rl A4
| | Propano
'
Recuperado
40
DesPro-01 4>
S »
Desde DFr 3 .
Producte Dests-03 ‘b B '
Recuperado
& @
| C . .
DesBut-01
|
43
| X $> 1
L 1 wiv-ic2
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|
24
| <
ISRESSE Soea . Cs+
Recuperado
NOTAS: DISERO: FECHA: DIBUWADO: | FECHA: TiTuLo PROYECTO:
Diagrama de flujo de Proceso DISERO DE UNA PLANTA DE FRACCIONAMIENTO DE GAS
REVISADO- | FECHA: DE QUEMA Y/O VENTEO
CALCULO: | FECHA: _522‘* PROYECTO No: ARCHIVO No: Universidad Central de Venezuels
3 2 Facultad ce Ingenieris
APROBADO: | FECHA: 3 DOCUMENTO No- REV. Ezcuela de Ingenieria Quimics

Figura 16. Diagrama de flujo etapa de fraccionamiento con integracion térmica
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4.6 INTEGRACION TERMICA

El sentido de realizar una integracion térmica a un determinado proceso es
aprovechar el intercambio de energia entre corrientes para reducir costos, dicho esto,
si observamos el DFP del proceso para la integracion térmica se puede concluir que a
pesar de estar aprovechando la energia suministrada por la corriente de salida del tope
de la columna DesMet-01 para sustituir el refrigerante del primer condensador, dicha
corriente debe pasar mas adelante por un nuevo condensador para alcanzar las
condiciones de almacenamiento, teniendo que implementar nuevamente refrigerante,
indicando que la integracion térmica no puede ser posible ya que lo que se ahorra por
una parte se debe que gastar en otra. Con respecto a las corrientes utilizadas para
realizar el intercambio energético, solo se puede aprovechar la corriente de salida por
el tope de la columna DesMet-01 por la cantidad de flujo presente en ella, ya que la
corriente de salida del tope de la columna DesEt-01 posee poco flujo evitando que la

corriente a enfriar en uno de los condensadores alcance las condiciones deseadas.

4.7 ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Para realizar el analisis de sensibilidad se utiliz6 la herramienta DataBook que posee
el programa HYSYS, la cual permite establecer una variacion de flujo en una
determinada corriente, seleccionar las variables de interés y observar sus cambios,
para efectos de este trabajo se fijé una variacion del flujo de alimentacion del proceso
un 15% por encima y por debajo respectivamente, estableciendo intervalos de 50 en
50 en relacién al flujo. Las variables de interés que fueron escogidas para realizar este
analisis fueron: la composicion de salida de los productos de interés obtenida por el
tope de cada columna, el porcentaje de inundacion de cada torre y el flujo de

refrigerante de cada intercambiador.

Cabe destacar que solo se estudiaron variables asociadas a los equipos mayores del
proceso como lo son los compresores, condensadores y columnas.
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e Composicion de salida de los producto de interés al variar el flujo

Con el fin de conocer si la disminucion y aumento de la corriente de alimentacion a
las columnas afectaba a la composicion de salida de los productos de interés como
son el Metano, Etano, Propano, i-Butanos y n-Butano, se estudio el comportamiento
de dichas composiciones Yy asi verificar que los valores obtenidos estén dentro de los
pardmetros sin ningun tipo de problema o fallo en la columna. Hay que recordar que
se desea alcanzar altos porcentajes de los compuestos antes mencionados para poder
ser competitivos en el mercado.

Los resultados arrojados por el simulador fueron los siguientes:

Tabla 41. Composicion molar de Metano, Etano, Propano, i-Butano y n-Butano al variar el flujo de
alimentacion.

Corrientes de salida en los topes de las columnas DesMet-01, DesEt-01, DesPro-01 y DesBut-01

Flujo
(Kgmol/h) * Composicion Composicion Composicion Composicion ~ Composicion
Metano Etano Propano n-Butano i-Butano

1500 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1550 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1600 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1650 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1700 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1750 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1800 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1850 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1900 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
1950 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
2000 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
2050 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416
2100 0,984 0,950 0,995 0,574 0,416

Como se puede apreciar en la Tabla 41, las composiciones de cada componente se
mantuvieron constantes para la variacion de flujo de alimentacion, manteniendo los
valores obtenidos antes de realizar el analisis de sensibilidad. Esto debido a que las
columnas tienen como criterio la composicion de los productos extraidos, por lo cual

el sistema siempre se va a modificar para lograr la especificacion.
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e Porcentaje de inundacion para cada torre

Uno de los parametros que se pueden observar para determinar si la variacion de flujo
afecta a la columna es el porcentaje de inundacién de cada plato, el cual seguin la
bibliografia consultada deberia estar por debajo del 70%, para efectos de este trabajo
se establecid que el porcentaje de inundacién de cada plato estuviera por debajo del
70% como una medida de seguridad ante cualquier eventualidad.

A continuacion se muestran los porcentajes de inundacion para un determinado
nameros de platos en cada columna.

Tabla 42. Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la DesMet-01.

Porcentaje de inundacion para la columna DesMet-01

Flujo
(Kgmol/h) Plato 1 Plato 3 Plato 5 Plato 8 Plato 10

1500 42,53 29,33 32,79 29,33 32,79
1550 43,95 30,31 33,88 30,31 33,88
1600 45,36 31,29 34,97 31,29 34,97
1650 46,78 32,26 36,07 32,26 36,07
1700 48,20 33,24 37,16 33,24 37,16
1750 49,62 34,22 38,25 34,22 38,25
1800 51,03 35,20 39,34 35,20 39,34
1850 52,45 36,18 40,44 36,18 40,44
1900 53,87 37,15 41,53 37,15 41,53
1950 55,29 38,13 42,62 38,13 42,62
2000 56,70 39,11 43,72 39,11 43,72
2050 58,12 40,09 44,81 40,09 44,81
2100 59,54 41,06 45,90 41,06 45,90

Tabla 43. Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la DesEt-01.

Porcentaje de inundacién para la columna DesEt-01.

Flujo
(Kgmol/h)  Platol Plato5 Plato10 Plato15 Plato20  Plato 25 Plato 30  Plato 35

1500 32,41 32,53 29,78 39,75 45,71 46,21 46,13 40,60
1550 33,49 33,62 30,77 41,08 47,23 47,75 47,66 41,96
1600 34,57 34,70 31,76 42,40 48,76 49,29 49,20 43,31
1650 35,65 35,79 32,76 43,78 50,28 50,83 50,74 44,66
1700 36,73 36,87 33,75 45,05 51,80 52,37 52,28 46,02
1750 37,81 37,96 34,74 46,38 53,33 53,91 53,81 47,37
1800 38,89 39,04 35,73 47,70 54,85 55,45 55,35 48,72
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Continuacion Tabla 43. Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la DesEt-01

Porcentaje de inundacidn para la columna DesEt-01

Flujo
(Kgmol/h)  Platol Plato5 Plato10 Plato15 Plato20  Plato 25 Plato 30  Plato 35

1850 39,97 40,13 36,73 49,03 56,37 56,99 56,89 50,08
1900 41,05 41,21 37,72 50,35 57,90 58,53 58,42 51,43
1950 42,13 42,29 38,71 51,68 59,42 60,07 59,96 52,78
2000 43,21 43,38 39,71 53,00 60,95 61,61 61,50 54,14
2050 44,29 44,46 40,70 54,33 62,47 63,15 63,04 55,49
2100 45,37 45,55 41,69 55,65 63,99 64,69 64,58 56,84

Tabla 44. Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la DesPro-01.

Porcentaje de inundacién para la columna DesPro-01.

Flujo
(Kgmol/h) Platol Plato5 Platoll Plato18 Plato25 Plato 31 Plato 38

1500 43,55 43,50 44,94 45,35 50,39 51,40 51,10
1550 44,99 44,95 46,43 46,86 52,07 53,10 52,81
1600 46,45 46,40 47,93 48,38 53,74 54,821 54,51
1650 47,90 47,85 49,43 49,89 55,42 56,53 56,21
1700 49,35 49,30 50,93 51,40 57,10 58,24 57,92
1750 50,81 50,75 52,43 52,91 58,78 59,954 59,62
1800 52,26 52,20 53,92 54,42 60,46 61,67 61,33
1850 53,71 53,65 55,42 55,93 62,14 63,38 63,03
1900 55,16 55,10 56,92 57,45 63,82 65,09 64,73
1950 56,61 56,55 58,42 58,96 65,50 66,80 66,44
2000 58,06 58,00 59,92 60,74 67,18 68,52 68,14
2050 59,51 59,45 61,41 61,98 68,86 70,23 69,84
2100 60,97 60,90 62,91 63,49 70,54 71,95 71,55

Tabla 45. Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la DesBut-01

Porcentaje de inundacion para la columna DesBut-01

Flujo
(Kgmol/h)  Platol Plato6 Plato12 Plato20 Plato26  Plato 30 Plato 35

1500 22,26 21,85 21,78 19,77 21,92 22,112 20,40
1550 23,00 22,58 22,51 20,43 22,65 22,85 21,09
1600 23,74 23,31 23,23 21,05 23,38 23,58 21,77
1650 24,48 24,03 23,96 21,75 24,11 24,32 22,45
1700 25,23 24,76 24,69 22,41 24,84 25,06 23,13
1750 25,97 25,49 25,41 23,06 25,57 25,80 23,81
1800 26,71 26,22 26,14 23,72 26,308 26,53 24,49
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Continuacion Tabla 45. Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la DesBut-
01

Porcentaje de inundacion para la columna DesBut-01

Flujo
(Kgmol/h) Platol Plato6 Plato12 Plato20 Plato26 Plato30 Plato 35

1850 27,45 26,95 26,87 24,38 27,03 27,27 25,17
1900 28,19 27,68 27,59 25,04 27,76 28,00 25,85
1950 28,94 28,43 28,32 25,70 28,50 28,74 26,53
2000 29,68 29,13 29,04 26,36 29,22 29,48 27,24
2050 30,42 29,86 29,77 27,02 29,96 30,22 27,89
2100 31,16 30,59 30,49 27,68 30,69 30,95 28,57

Como se puede observar en las tablas expuestas anteriormente, la Gnica columna que
presentd problema de inundacion en alguno de sus platos fue la DesPro-01 (70,53;
70,23; 71,95; 71,55), superando el limite establecido de inundacion (<70%). Esto
debido que para realizar dicho estudio se dejo fijo los didmetros y altura de la torre
por tanto las condiciones preestablecidas en la columna no fueron suficientes para

poder procesar la cantidad de flujo.

Se realiz6 un ajuste para establecer las nuevas condiciones de la columna DesPro-01
cambiando el didmetro de 1,067 m (3,5 pies) a 1,219 m (4 pies) para evitar dicho
problema. Los resultados obtenidos fueron:

Tabla 46. Porcentaje de inundacion variando el flujo de alimentacion para la DesPro-01

Porcentaje de inundacién para la columna DesPro-01

Flujo
(Kgmol/h)  Platol Plato5 Plato1l Plato18 Plato25 Plato 31 Plato 38

1500 33,58 33,55 34,65 34,97 38,85 39,63 39,41
1550 34,70 34,66 35,81 36,14 40,15 40,95 40,72
1600 35,82 35,78 36,96 37,30 41,45 42,27 42,04
1650 36,94 36,90 38,12 38,47 42,74 43,59 43,35
1700 38,06 38,02 39,27 39,63 44,04 4491 44,66
1750 39,18 39,14 40,43 40,80 45,33 46,23 45,98
1800 40,30 40,25 41,58 41,97 46,63 47,55 47,29
1850 41,42 41,37 42,74 43,13 47,92 48,88 48,60
1900 42 54 42,49 43,89 44,30 49,22 50,20 49,92
1950 43,66 43,61 45,05 45 47 50,51 51,52 51,23
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Continuacion Tabla 46. Porcentaje de inundacién variando el flujo de alimentacion para la DesPro-01

Porcentaje de inundacidn para la columna DesPro-01

Flujo

(Kgmol/h) Platol Plato5 Plato1l Plato18 Plato25 Plato 31 Plato 38
2000 4478 44,73 46,20 46,63 51,81 52,84 52,55
2050 4589 4585 47,36 47,80 53,10 54,16 53,86
2100 47,01 46,96 48,51 48,96 54,40 55,48 55,17

e Flujo de refrigerante

Con el fin de reducir costos de insumo (refrigerante), se fijo el minimo de flujo de
refrigerante que aceptaba el intercambiador para la alimentacion inicial (1847
Kgmol/h) y se observo la variacion del coeficiente global de transferencia de calor
(UA).

Tabla 47. UA al variar el flujo de alimentacion.

UA
Flujo

(Kgmol/h) E-101 E-102 E-103
1500 4,32E+04 4,80E+04 1,71E+05
1550 4,46E+04 4,96E+04 1,83E+05
1600 4,60E+04 5,12E+04 1,97E+05
1650 4,75E+04 5,28E+04 2,14E+05
1700 4,89E+04 5,44E+04 2,34E+05
1750 5,03E+04 5,60E+04 2,61E+05
1800 5,18E+04 5,76E+04 2,97E+05
1850 5,32E+04 5,92E+04 3,57E+05
1900 5,47E+04 6,20E+04 5,12E+05
1950 5,61E+04 6,71E+04 2,13E+07
2000 5,84E+04 7,39E+04 9,06E+09
2050 6,27E+04 8,20E+04 -7,48E+07
2100 6,82E+04 9,21E+04 -1,27E+06

Se puede observar que para un incremento de flujo los condensadores E-101 y E-102
no presentan problemas mientras que el condensador E-103 no puede procesar un
flujo superior a 2000 Kgmol/h, arrojando como resultado un UA de -7,48E+07 y
-1,27E+06, por tal motivo se procedio a realizar un ajuste en dicho intercambiador
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aumentando la cantidad de flujo de refrigerante de 1300 Kgmol/h a 1500 Kgmol/h,
los resultados obtenidos fueron:

Tabla 48. UA al variar el flujo de alimentacion.

UA
Flujo

(Kgmol/h) E-103
1500 1,56E+05
1550 1,63E+05
1600 1,71E+05
1650 1,80E+05
1700 1,90E+05
1750 2,02E+05
1800 2,14E+05
1850 2,29E+05
1900 2,46E+05
1950 2,65E+05
2000 2,90E+05
2050 3,21E+05
2100 3,66E+05

Se puede apreciar que el aumento de flujo de refrigerante corrigio el problema,

estableciendo el nuevo valor minimo posible del refrigerante a utilizar.

4.7 ESTIMACION DE INVERSION INICIAL Y RENTABILIDAD
A continuacion se presentan los costos en délares americanos (US$) de los equipos

para el afio 1985 que fueron obtenidos usando las correlaciones extraidas de la
referencia de Walas (1988).

Tabla 49. Costo unitario de los equipos y costo unitarios de los equipos instalados en MUSS$.

EQUIPO COSTO DEL EQUIPO COSTO DEL EQUIPO INSTALADO

(MUS$) (MUS$)
K-101 1063,8 1382,94
K-102 947,23 1231,40
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Continuacion Tabla 49. Costo unitario de los equipos y costo unitarios de los equipos instalados en

MUSS.
EQUIPO COSTO DEL EQUIPO COSTO DEL EQUIPO INSTALADO
(MUSS$) (MUSS$)
K-103 742,13 964,77
E-101 25,79 49,0
E-102 25,79 49,0
E-103 25,79 49,0
DesMet-01 132,3 277,83
Text-101 118,808 178,212
P-101 7,982 15,964
DesEt-01 205,1 430,71
Text-102 6,982 10,473
DesPro-01 260,2 546,42
DesBut-01 2547 534,87
TOTAL 3819,60 5720,59

Los costos de inversion de los equipos para el afio 1985 es de 3819,60 MUS$

(millones de ddlares americanos) y el costo con instalacion es de 5720,59 MUS$.

Para obtener los costos actuales se realizé un escalamiento hasta el afio 2013,

utilizando los indices de costo del afio 1985 y 2012, los cuales son 325 y 572,7

respectivamente dando como resultado que para el afio 2012 el siguiente resultado:

Tabla 50. Inversion total de la planta para el afio 2012.

Costo sin instalacion (MU$)

6730,72

Costo con instalacion (MUS)

10080,56
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A continuacién se muestran los precios de los productos en el mercado internacional

asi como la cantidad producida por afio en toneladas de los mismos.

Tabla 51. Precios de los productos en el mercado internacional

Componentes Precios por tonelada
®)
Metano 550
Etano 660
Propano 790
Butanos 835

Tabla 52. Toneladas obtenidas por producto

Componentes Toneladas por afio
(Ton/afio)
Metano 245.116,8
Etano 8.449,92
Propano 13.098,24
Butano 11.888,64
TOTAL 278.553,6

En base a lo anterior expuesto se tiene entonces la ganancia de cada producto:

Ganancia ($) = Precios por tonelada * Toneladas por aio  Ecuacion 03

Ganancia ($) = 550* 245.116,8= 134.814.240

Tabla 53. Ganancia de los productos

Componentes Ganancia por afio
(©)
Metano 134.814.240,0
Etano 5.576.947,2
Propano 10.347.609,6
Butano 9.927.014,4
TOTAL 160.665.811

De lo anterior expuesto si tiene entonces que las ganancias generadas por los
productos dan un total de 160,7 MM$.
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Para obtener la rentabilidad del proceso se resta las ganancias generadas menos los
costos de los equipos dando un total de 150,6 MMS$ por lo cual se puede concluir que

el proceso es rentable. Cabe destacar que estas cifras son un calculo aproximado.

69



CONCLUSIONES

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

e La mejor tecnologia para la separacion de gases de quema y/o venteo fue la Turbo

expansion (segun la matriz de seleccidn de tecnologia).

e Se logro realizar una integracion energética pero la misma no permitié reducir

costos en el proceso.

e El andlisis de sensibilidad para una variacion de flujo de alimentacién un 15% por

debajo de lo establecido inicialmente, no arrojo ninguna complicacion.

e El andlisis de sensibilidad para una variacion de flujo de alimentacién un 15% por

encima de lo establecido inicialmente, arrojé problemas en el condensador E-103

y la columna DesPro-01, teniendo que aumentar el flujo de refrigerante y
diametro respectivamente para poder procesar mayor cantidad de flujo

alimentacion sin problemas.

el
de

e La estimacion econémica del proceso arrojé un proceso rentable, obteniendo una

ganancia de 150,6 MM$.
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RECOMENDACIONES

A continuacion se presentan las recomendaciones obtenidas en este Trabajo Especial
de Grado que dara pie a mejoras en trabajos similares en el futuro:

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

tecnologia y el proceso a simular.

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 Al realizar cualquier integracion de equipos se debe simular el proceso

completo para asi evitar la propagacion de errores.

e Observar los costos de purificacion del gas natural como los costos de

recoleccion para evaluar la rentabilidad de todo el proceso.
e Evaluar el tren de compresion para determinar costos mas ajustados.

e Serecomienda realizar la simulacion dindmica del proceso para: establecer los
sistemas de control, realizar analisis de sensibilidad bajo el mismo esquema

de procesamiento.

e Evaluar la posibilidad de sustituir Metano como refrigerante.

e Con los datos del presente trabajo realizar un disefio riguroso para establecer

un flujo de caja y determinar TIR y VPN.
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ANEXOS

ANEXOS 1. 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$)
C = 6490(HP)"2 100<HP<30.000
Donde:
C= costo (US$)

HP= energia del compresor

e Condensador (US$)
Material Stainless steel 304.
C = faxfmxfpxCy
fq=exp [-1,1156+0,0906(In A)]. (adim).
fm=0,8193+0,15984(In A). (adim).
f,=1,0205 + 0,07140(In A). (adim).

Cy= exp [8,821-0,30863(In A)+0,0681(In A)?]. (US$).
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Donde:
C= costo (US$)

A= éarea del intercambiador 150<A<12000 pies®

e Columna de destilacién (US$)
Material Stainless steel 304.
C = fixCyp + NxfrXf3 X fuxCt + Cpq
f1=1,7. (adim).
Co= exp [7,123+ 0,1478 (InW)+0,02488(InW)?]. (US$).
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 00332 08016 (ygg),
Donde:
C= costo (US$).
N= numero de platos.

W= peso de la columna (Libras).
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D= didmetro de la columna 2<D<24 pies.

L= largo de la columna 57<L<170 pies.

e Turbo-expansor (US$).
C = 310(HP)%81 20<HP<5000
Donde:
C= costo (US$)
HP= Energia del turbo expansor
e Bomba centrifuga (US$)
C = FyxFrxC,
Fm= 2,00 (adim).
Fr=exp (b1 + by (In QHYA)+ b (In QHY?) (adim).
Co= 1,55 exp [8,833 — 0,6019 (In QHY?) +0,0519 (In QHY?)?] (US$).
by=5, 1029 (adim).
b,=-1,2217 (adim).
b;=0,0771 (adim).
Donde:
C=costo (US$)

Q= caudal. (gpm)
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H= cabezal. (Pies)

2. -MULTIPLICADORES PARA EQUIPOS INSTALADOS.

EQUIPO MULTIPLICADOR

Compresor 1,3
Condensador 1,9
Columna 2,1
Turbo-expansor 1,5
Bomba 2,0

3.- INVERSION TOTAL DE LA PLANTA.
Ci= C1+Cp+Cst...+Cy
Donde:
C= costo total de la planta (US$).
C1.n= costo especifico de cada equipo (US$).
4.- INVERSION TOTAL DE LA PLANTA INSTALADA.
Cii= Cpi+Coi+Cait.. . +Cyyi
Donde:
Cii= costo total de la planta instalada (US$).

Ciini= costo especifico de cada equipo instalado (US$).
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5.- ESCALAMIENTO DE LA INVERSION INICIAL AL ANO 2012.

1C2012
Cr012 = C1985x(m)

Donde:

Ca012= costo para el afio 2012 (USS$).

Ci1085= costo para el afio 1985 (US$).

IC2010= indice de costo para el afio 2012 (572,7).

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

81



