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RESUMEN 
 

En el presente proyecto de titulación se realizó el diseño de un proceso de 

remoción de condensado de hidrocarburos y agua del gas natural asociado que 

ingresa como combustible a los generadores de la empresa ENAP SIPEC, con el 

fin de mejorar la eficiencia de los equipos de generación y así disminuir las 

concentraciones de dióxido de azufre (SO2) en el gas que se emite a la atmósfera 

producto de su combustión.  

 

En la etapa inicial del proyecto se realizó el monitoreo de los gases de chimenea,  

para determinar la concentración de SO2, valores que se encontraron en el rango 

entre 100 mg/m3 y 230 mg/m3, incumpliéndose con la Normativa Ambiental 

(publicada en el Registro Oficial 430). Se realizó la caracterización al gas natural y 

del condensado con el fin de determinar la procedencia de compuestos de azufre 

que den origen al SO2, en el primero se caracterizó respecto a la composición de: 

hidrocarburos, agua, nitrógeno (N2), dióxido de carbono (CO2), mercaptanos 

(RSH), sulfuro de carbonilo (COS) y sulfuro de hidrógeno (H2S), en cambio en el 

condensado se cuantificó la concentración de azufre total. De los resultados 

anteriores se determinó que el gas que ingresa a los generadores no posee H2S 

ni RSH y la concentración de COS de 31,3 ppm es mínima en comparación con el 

azufre total de las muestras de condensado que se encontraron en el rango de 

200 ppm a 300 ppm. 

 

Se estableció que el proceso de tratamiento más adecuado es el de 

deshidratación y remoción de hidrocarburos condensables, por lo que se procedió 

a dimensionar y establecer los parámetros de trabajo de los siguientes equipos 

que se usaron en la simulación: separadores, compresor, aeroenfriador, 

intercambiador de calor gas-gas y sistema de refrigeración con propano. 

 

El proceso se dividió en dos etapas, en la primera el gas húmedo ingresó a un 

separador de admisión de gas y agua, posteriormente a un compresor, 

aeroenfriador y a un separador de líquidos-gas. En la segunda etapa el gas se 

enfrió mediante una corriente fría de gas la cual proviene del sistema de 
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refrigeración con el uso de propano. Finalmente el gas seco se dirigió a los 

generadores libre de agua y de hidrocarburos pesados (propanos, butanos, 

pentanos, hexano). 

 

Los escenarios de simulación consistieron en variar la presión de compresión 

desde 50 psia hasta 500 psia con intervalos de 50 psia; y la temperatura de 

enfriamiento del gas en el intercambiador gas-refrigerante entre -20 °C y 10 °C, 

con rangos de 5 °C. Se determinó que el mejor proceso se obtiene cuando se 

comprime el gas a 300 psia y se enfría a una temperatura de 10 °C, ya que se 

tiene un gas libre de agua e hidrocarburos pesados, con un poder calorífico de     

1 266 Btu/ft3, con esto se mejora la eficiencia de los generadores y así no existirán 

emisiones de SO2 a la atmósfera. Además para 1,0E+06 ft3/d de gas de entrada al 

tratamiento se obtiene un gas seco con un flujo de 0,824E+06 ft3/d, con lo que se 

cumple con requerimientos de flujo a los generadores. 

 

Con la ejecución de este proyecto se pretende dar cumplimiento con la Normativa 

Ambiental, ya que con la remoción del azufre del condensado se reducirán las 

concentraciones de dióxido de azufre que se emiten como producto de la 

combustión del gas en los generadores.   
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INTRODUCCIÓN 

 

Para que los procesos de producción gas – petróleo sean eficientes, se deben 

realizar métodos de control de la producción en las diferentes etapas del proceso. 

Un caso en particular es la remoción de condensado y agua del gas provenientes 

de los pozos de producción o de etapas previas de separación de fluidos en 

superficie. Su importancia radica en que esta operación define la calidad del gas y 

condensado tratados y establece parámetros de operación en los siguientes 

procesos (Pan, 2009). 

 

En la actualidad las empresas petroleras requieren la optimización de sus 

procesos con operaciones seguras, eficientes y estables. Es por esto que en las 

cuatro últimas décadas aparecieron programas de simulación de procesos, los 

cuales representan una gran herramienta para corregir diseños, optimizar la 

producción y mejorar la toma de decisiones con un mínimo riesgo de repetición de 

trabajo. Para procesos petroleros se tiene el software Hysys, el mismo que puede 

analizar diferentes escenarios de procesamiento para poder escoger de manera 

rápida el más óptimo, evaluar los cambios de variables como presión, 

temperatura, flujos y determinar los efectos en el proceso, etc. 

 

ENAP SIPEC, empresa de exploración y producción de hidrocarburos, plantea el 

siguiente proyecto a fin de determinar un proceso más eficiente de separación de 

condensado, agua y gas en relación con el que actualmente cuenta la Central  de 

Producción de Facilidades (CPF) del bloque MDC (Mauro Dávalos Cordero). 

Debido a que el gas ingresa a los generadores con condensado, el mismo que 

presenta en su composición azufre y reacciona con el oxígeno del aire, lo que 

origina la presencia de SO2 en las emisiones de gases de chimenea en 

concentraciones que se encuentran fuera de los límites permisibles por la 

Normativa Ambiental vigente.  

 

Con la remoción de agua y condensado, el gas seco con composición de 

hidrocarburos livianos (metano, etano, propano) incrementará la eficiencia de los 

generadores y así también al no existir condensado con azufre que reaccione con 
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el oxígeno del aire, se disminuirá las concentraciones de SO2 y por consecuencia 

se dará cumplimiento con la Normativa Ambiental.  
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1.   REVISIÓN BIBLIOGRÁFICA 

 

1.1   GENERALIDADES SOBRE LA ACTIVIDAD 

HIDROCARBURÍFERA EN EL ECUADOR 

  

Ecuador es un país vinculado a las actividades hidrocarburíferas desde 

aproximadamente 40 años en la Región Amazónica, y representa un sector 

estratégico en el desarrollo del país, es por eso que en la actualidad las utilidades 

que generan las operaciones hidrocarburíferas equivalen a un 70,0 % de los 

ingresos al presupuesto del estado.  

 

A lo largo de los años, los gobiernos han buscado procesos eficientes tanto de 

exploración como explotación para obtener una mayor producción de petróleo. En 

el año 2011 la compañía estatal ha extraído mayor volumen de hidrocarburo en 

relación con las empresas privadas como se aprecia en la Figura 1.1. 

 

 
 

Figura 1.1 Producción de crudo en el Ecuador 
(Petroecuador, 2011) 

 

La producción de gas natural en el país está a cargo de la Gerencia de Gas 

Natural de Petroecuador, creada en el año 2010 con el fin de buscar medios para 

aprovechar este recurso. Existe un gran potencial de utilización del gas, ya que el 
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Ecuador cuenta con reservas comprobadas de gas de aproximadamente 8000 

millones de metros cúbicos, lo que indica que se podrá extraer durante trece años 

aproximadamente,  a una tasa de producción de 1,7 millones de metros cúbicos 

por día, que representa la capacidad de producción diaria. En las Figuras 1.2, 1.3 

y 1.4 se aprecian las reservas, producción y consumo de gas natural en el 

Ecuador (Petroecuador, 2011). 

 

 
 

Figura 1.2   Reservas de gas natural en el Ecuador 
(CWF, 2011) 

 

 
 

Figura 1.3   Producción de gas natural en el Ecuador 
(CWF, 2011) 
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Figura 1.4   Consumo de gas natural en el Ecuador 
(CWF, 2011) 

 

 

1.2   GAS NATURAL 

 

El gas y el petróleo se originaron a partir de plantas, animales y sedimentos que 

forman las rocas a lo largo del fondo del mar, los factores que influyen en la 

producción de estos combustibles fósiles son: las altas presiones que existen en 

las profundidades, la acción bacteriana, altas temperaturas, la presencia de 

catalizadores y el tiempo (Balat, 2009; Guo y Ghalambor, 2005). 

 

El petróleo, carbón y el gas son combustibles fósiles de amplio uso, y representan 

más del 85,0 % de la energía primaria comercializada en el planeta. El carbón fue 

el combustible de mayor uso por la humanidad, pero hoy en día el gas natural es 

la energía primaria de mayor crecimiento, debido a que es más limpia en relación 

con los otros dos tipos de combustibles fósiles. (Mokhhatab, 2010; Balat 2005). 

 

 

1.2.1   DEFINICIÓN DEL GAS NATURAL 

 

El gas natural es una mezcla compleja de hidrocarburos de metano, etano, 

propano, butanos, pentanos, hexano y otro tipo de componentes como el dióxido 
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de carbono, helio, sulfuro de hidrógeno y nitrógeno. Una composición química 

típica para el gas natural, se indica en la Tabla 1.1 y se constata que el metano es 

el componente de mayor concentración en el gas (Guo y Ghalambor, 2005). 

 

Tabla 1.1  Composición química del gas natural 
 

Componente Análisis típico % V/V Rango % V/V 

Metano 94,90 87,00 – 96,00 

Etano 2,50 1,80 – 5,10 

Propano 0,20 0,10 – 1,50 

iso – Butano 0,03 0,01 – 0,30 

n – Butano 0,03 0,01 – 0,30 

iso – Pentano 0,01 Trazas – 0,14 

n – Pentano 0,01 Trazas – 0,14 

Hexanos y pesados 0,01 Trazas – 0,06 

Nitrógeno 1,60 1,30 – 5,60 

Dióxido de carbono 0,70 0,10 – 1,00 

Oxígeno 0,02 0,01 – 0,10 

Hidrógeno Trazas Trazas – 0,02 
       Balat, 2005 

 

El gas natural es petróleo en estado gaseoso, por lo que se presenta de tres 

maneras que son (Guo y Ghalambor, 2005; Natural Gas, 2010): 

 

-   Gas asociado: El gas extraído de los pozos de petróleo generalmente se 

denomina gas asociado, el mismo que puede encontrarse disuelto (gas 

disuelto) o separado del crudo en condiciones naturales (gas libre). La  

concentración del metano es por lo general del 70,0 %, además existen 

hidrocarburos hasta el hexano. 

-   Gas no asociado: No está asociado al petróleo y proviene de pozos en los 

que existe solamente gas. El componente principal es el metano cuya 

composición está sobre el 90,0 % de toda la mezcla. 

-   Condensado de gas: Se refiere al gas con alto contenido de hidrocarburos  

líquidos como propanos, butanos, pentanos y hexano. 
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1.2.2   RESERVAS Y CONSUMO DEL GAS NATURAL 

 

1.2.2.1   Reservas de gas natural en el mundo 

 

El gas natural se encuentra alrededor del mundo, Rusia y el Oriente Medio son las 

regiones con mayor cantidad de reservas a nivel mundial, en cambio por nuestro 

continente están: Canadá, Venezuela, Perú, Bolivia y EE.UU. Las reservas de gas 

fueron estimadas en 179,85 trillones de metros cúbicos para el año 2005, con los 

cuales se puede abastecer al mercado mundial por alrededor de 65 años, pero 

con nuevas tecnologías de exploración se proyecta satisfacer la demanda mundial 

por muchos años más. En la Tabla 1.2 se aprecia las reservas del hidrocarburo a 

nivel mundial (Balat, 2005; Karacsonyi, 2010). 

 

Tabla 1.2   Reservas de gas natural en el mundo por regiones en el año 2005 
 

Región Reservas en trillones de metros cúbicos 

Oriente Medio 72,13 

Europa y Euroasia 64,01 

Asia (lado del Pacífico) 14,84 

África 14,39 

Norte América 7,46 

América Central y del Sur 7,02 

Total en el mundo 179,85 

            Balat, 2005  

 

 

1.2.2.2   Consumo de gas natural en el mundo 

 

El uso de gas natural como suministro de energía del mundo crece rápidamente, y 

es accesible para casi todo el planeta, así mismo factores económicos y 

ambientales están a su favor. De acuerdo con estadísticas, el consumo de gas 

natural a nivel mundial creció de 2153 millones de metros cúbicos en 1995 a         

2750 millones de metros cúbicos en 2005, y para el año 2025 se espera un 

consumo de 4419 millones de metros cúbicos. En la Figura 1.5 se aprecia la pro- 
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ducción y consumo en una década (Balat, 2005; Karacsonyi, 2010). 

 

 
 

Figura 1.5    Producción y consumo del gas natural a nivel mundial durante 1995 – 2005 
(Balat, 2005) 

 

 

1.2.3   TRATAMIENTO DEL GAS NATURAL 

 

1.2.3.1   Separación 

 

Una corriente de gas natural típica se encuentra mezclada con petróleo, vapor de  

agua, agua libre, hidrocarburos condensables, sulfuro de hidrógeno, dióxido de 

carbono, y en ocasiones sólidos. Por lo tanto el gas debe ser sometido a un 

proceso de separación que por lo general consta de cuatro procesos básicos 

(Guo y Ghalambor, 2005; Ghandhidasan, 2010): 

 

-   Separación del gas del petróleo crudo, hidrocarburos condensados, 

agua y sólidos en suspensión. 

-   Eliminación de condensables y vapores de hidrocarburos recuperables. 

-   Procesamiento del gas para eliminar vapor de agua condensable. 

-   Remoción de compuestos no deseados, como el sulfuro de hidrógeno y 

dióxido de carbono. 
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Separadores: Para efectuar la separación de las fases líquidas y gaseosa, estas 

deben ser inmiscibles y tener diferentes densidades. Se utilizan tres principios 

para efectuar la separación estos son: coalescencia, momentum y sedimentación 

debido a fuerzas de gravedad. Los equipos que se utilizan para separar las fases 

del hidrocarburo se denominan separadores, los mismos que son generalmente 

de forma cilíndrica y construidos de acero al carbono, y dispuestos de forma 

vertical y horizontal como se muestra en la Figura 1.6 (GPSA, 2004).  

 

 
 

Figura 1.6    Tipos de separadores gas – líquido 
(GPSA, 2004) 

 

Los separadores están provistos de cuatro secciones principales que son: 

 

-     Sección A: Está provista de una placa metálica (deflector) la cual reduce el 

impulso de la corriente de gas, y así realiza una primera separación. 

-   Sección B: En esta sección se separa el gas y el líquido por efectos de la 

gravedad. 

-   Sección C: La sección de separación por gravedad del líquido sirve como 

recolector del líquido separado en las otras secciones. En aplicaciones de 

separación bifásica esta sección provee el tiempo de residencia para la 

remoción del gas y líquido. 
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-   Sección D: En esta se encuentra el extractor de niebla o vapor, el cual  

remueve las pequeñas gotas que no lograron separarse anteriormente. El 

extractor es una almohadilla tejida de alambre inoxidable que se observa 

en la Figura 1.7. 

 

 
 

Figura 1.7    Malla de alambre (Extractor de niebla) 
(Arnold y Stewart 1999) 

 

El funcionamiento de los separadores verticales es el siguiente (Guo y 

Ghalambor, 2005; GPSA, 2004): 

  

-   El gas ingresa por la parte central del equipo, donde existe un deflector 

(placa metálica) el cuál cumple la función de cambiar la dirección del flujo, 

lo que permite realizar una primera separación del gas y el líquido por el 

principio de momentum.  

-  Posteriormente el gas va a la sección de separación por gravedad que por 

efectos de la diferencia de densidades que existen entre el gas y el líquido, 

este último sedimentará hacia la parte inferior del separador, 

recolectándose en la sección de almacenamiento de líquidos que luego 

serán drenados mediante válvulas de control de nivel.  

-  El gas se dirige hacia arriba del equipo para pasar por el extractor de 

niebla, donde las gotas que no lograron removerse se separan por efectos 

de coalescencia, es decir las gotas se unen y adquieren mayor tamaño 

para sedimentar con más facilidad  
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Un separador vertical se usa cuando se tiene una baja relación gas – líquido, y se 

tiene poco espacio para instalarlos. En la Figura 1.8 se muestra un separador 

convencional el que utiliza la fuerza centrífuga para realizar la separación.  

 

 
 

Figura 1.8   Separador convencional gas – líquido 
(Guo y Ghalambor, 2005) 

 

El principio de funcionamiento de un separador horizontal es idéntico a un 

separador vertical, la diferencia está en la posición del equipo. Este separador se 

utiliza frecuentemente para separación trifásica (crudo-agua-gas), así también 

cuando se maneja grandes volúmenes de líquido. Un separador horizontal es más 

eficiente que un vertical, ya que el flujo en el primero se dirige perpendicularmente 

a la gravedad y no en contra de ella como en un vertical, esto facilita la 

separación gas-líquido; así también este equipo presenta mayor área transversal 

para efectuar la remoción. Un separador horizontal presenta mayores facilidades 

en montaje y operación en comparación con el vertical y las relaciones de longitud 

y diámetro del equipo está en el rango de dos y medio a cinco como se muestra 

en la Figura 1.9 (Guo y Ghalambor, 2005; GPSA, 2004). 
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Figura 1.9   Separador horizontal gas-líquido 
(GPSA, 2004) 

 

Diseño de los separadores: Existen dos fuerzas que actúan sobre la gota líquida 

a separarse de la corriente gaseosa, estas son la fuerza de gravedad y la de 

arrastre, siendo esta última una fuerza contraria a la gravedad. Estas fuerzas se 

describen matemáticamente a través de la ecuación de la velocidad terminal o 

crítica mencionada posteriormente (GPSA, 2004). 

 

En los procesos de separación gas – líquido, el tamaño y forma de la partícula 

líquida a separar, tiene influencia en la selección de las ecuaciones adecuadas de 

diseño. De tal manera se realiza la consideración que la forma de la partícula 

líquida es esférica y rígida, para poder aplicar las ecuaciones de diseño que a 

continuación se detallan. El tamaño de la gota (Dp), se determina con la ecuación 

[1], siendo el valor de KCR (constante empírica para el dimensionamiento) 

específico para cada ley. Los valores de KCR para las leyes de Stoke, Intermedia y 

Newton son: 18,13; 0,334; y 0,025 respectivamente dependiendo del tipo de flujo 

sea este laminar o turbulento (GPSA, 2004):  

 

-   Ley de Stoke: Esta ley se aplica para flujo laminar, es decir cuando se 

tiene número de Reynolds menores que dos. 

-   Ley Intermedia: Rige para flujos con número de Reynolds entre 2 y 500. 

-   Ley de Newton: Aplicable para número de Reynolds entre 500 y 200 000. 
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Donde: 

Dp:   diámetro de la gota en (ft) 

KCR: constante empírica para el dimensionamiento de separadores en (ft / s) 

µg:    viscosidad de la fase gaseosa en centipoise (g / cm s)  

ρl:     densidad de la fase líquida en (lb / ft3) 

ρg:    densidad de la fase gaseosa en (lb / ft3) 

g:     constante de la aceleración de la gravedad en (ft / s2) 

 

Con cada una de las leyes se obtiene distintos tamaños de partícula a separar, 

pero por lo general se escoge la ecuación donde se obtiene el menor tamaño de 

gota a remover, para tener una separación más eficiente. Calculado el tamaño de 

gota a separar, se procede a determinar la velocidad terminal o crítica de 

separación mediante las ecuaciones [2], [3] y [4] para cada ley (GPSA, 2004): 

 

-   Stoke: 
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43,029,0

71,014,171,0 )()()(49,3

gg

glP

t

Dg
V

mr

rr -
=                                                              i     [ ] 

 
-   Newton: 
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Vt: velocidad terminal o crítica de sedimentación en (ft / s) 
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Capacidad de gas: La capacidad de gas con que operan los separadores se 

calcula mediante la relación de Souders – Brown que se muestra en la ecuación 

[5], donde aparece un término K que es función del tipo de separador y de los 

accesorios que disponga en su interior para separar las fases líquida y gaseosa. 

Los valores de K para diferentes tipos de separadores se indican en la Tabla 1.3 

(Guo y Ghalambor, 2005). 

 

g
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r
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Donde: 

K: constante empírica para el dimensionamiento de separadores en (ft / s) 

 

Tabla 1.3  Valores de K usados para varios diseños de separadores 
 

Tipo de separador K Comentarios 

Separador vertical 0,06 a 0,35 - 

Separador horizontal 0,40 a 0,50 - 

Extractor de niebla  

(malla de alambre) 
0,35 - 

Bandejas burbujeadoras 0,16 24 pulgadas de espaciamiento 

Columnas de bandejas 0,18 24 pulgadas de espaciamiento 

     Guo y Ghalambor, 2005 

 

El área de la malla de extracción de niebla se determina con la ecuación [6]: 

 

t

G
M

V

Q
A =                                                                                        i              [ ]

 
Donde: 

AM: área de la malla del separador en (ft2) 

QG: caudal de gas por segundo en (ft3 / s) 

 

La longitud del separador se determina con la consideración que el tiempo que 

tarda en salir el gas del separador, es el mismo que tiene la gota líquida en sepa- 
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rarse del gas, para esto se  utiliza la ecuación [7] (GPSA, 2004). 

 

SEPt

G
SEP

DV

Q
L

p
4

=                                                                                              [ ]

 

Donde: 

LSEP:  longitud del separador en (ft) 

DSEP: diámetro del separador en (ft) 

 

Separación de agua y condensado: El gas natural de producción se encuentra 

asociado con agua e hidrocarburos condensables como el etano e hidrocarburos 

más pesados, por lo que es indispensable separar estas fases para evitar 

problemas en el transporte y uso del gas. Por lo tanto la remoción de agua y 

condensado se realiza por las siguientes razones (Hashim y Al-Shorachi, 2007; 

Chhetri e Islam, 2008): 

 

-   El agua se puede combinar con gases de bajo peso molecular, 

originándose los hidratos sólidos, los cuales ocasionan taponamientos en 

las líneas de flujo y accesorios como válvulas. 

-     Cumplir con requerimientos de empresas de transporte de gas con 

respecto de tener un punto de rocío de agua y de gas específicos, con el 

fin de evitar cambios de fase durante el proceso y así evitar problemas de 

operación.  

 

Los hidratos se forman principalmente por dos causas que son: el gas se 

encuentra a condiciones de presión y temperatura adecuadas para el 

aparecimiento de estos compuestos; y la otra se da cuando el gas está por debajo 

de la temperatura de rocío del agua y existe agua libre en su composición. Por lo 

que para una presión dada existe una temperatura que por debajo de la cual hay 

la formación de hidratos, y por encima de esta no se crean; en términos generales 

se tiene que la presión del gas es directamente proporcional a la temperatura de 

formación de hidratos. Estos hidratos se pueden prevenir con los siguientes 

métodos (Arnold y Stewart, 1999): 
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-   Remover el vapor de agua del gas, para evitar que el gas se encuentre  

saturado  y pueda así condensar el vapor. 

-   Suministrar calor al gas, para asegurar que la temperatura del gas está por 

encima de la temperatura de aparición de hidratos. 

-   Disminuir la temperatura de formación de hidratos, mediante la adición de 

inhibidores químicos como metanol, etilen glicol o dietilen glicol. 

-   Optimizar condiciones operativas como reducir las caídas de presión en el 

proceso para evitar enfriamiento en el gas debido a expansiones. 

 

Existen algunos métodos de separación de las fases líquida – gaseosa, entre los 

principales se tiene la adsorción y la absorción (Guo y Ghalambor, 2005): 

 

-   Adsorción: Es un fenómeno de superficie donde el vapor de agua del gas 

se adhiere a la superficie del desecante sólido, como sílice, alúmina y 

ciertos silicatos. Este proceso presenta alta eficiencia debido a su gran 

capacidad de secado. 

-   Absorción: La absorción utiliza un desecante higroscópico que absorbe el 

vapor de agua del gas. El tratamiento se realiza en torres empacadas o 

provistas de bandejas, donde se tiene glicoles que sirven de desecantes, 

entre los cuales hay el etilen glicol (EG), trietilen glicol (TEG), y tetraetilen 

glicol. 

 

Para poder seleccionar el desecante líquido adecuado, este debe cumplir ciertas 

características como:  

 

-   Alta higroscopicidad y alto punto de ebullición. 

-   Bajos valores de: presión de vapor, solubilidad y viscosidad.  

-   Alta estabilidad a la descomposición química y calórica.  

-   Debe ser económico y de fácil acceso a compra. 

 

En los procesos de absorción se recomienda usar al TEG por cuanto presenta 

una menor pérdida al arrastre, absorbe mayor cantidad de vapor de agua y el 

proceso de regeneración a altas concentraciones es más fácil en comparación a 
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los otros glicoles. En cambio cuando se trabaja con grandes volúmenes de gas a 

altas presiones se aconseja usar los desecantes sólidos (Ghandhidasan, 2010; 

Chhetri e Islam, 2008). 

 

Separación de compuestos ácidos: Compuestos como sulfuro de hidrógeno 

(H2S), sulfuro de carbonilo (COS), mercaptanos (RSH), dióxido de carbono (CO2) 

y disulfuros (CS2) en ocasiones están presentes en el gas, por lo que es 

importante eliminarlos por razones de: seguridad, prevención de corrosión, 

especificaciones del gas, requisitos de normativas ambientales. Existen algunos 

métodos para remover estos compuestos como (Chhetri e Islam, 2008; Arnold y 

Stewart, 1999): 

 

-   Poner en contacto al gas con una solución alcanoamina como 

monoetanolamina (MEA) o dietanol amina (DEA) en un absorbedor, para 

que estas soluciones absorban el CO2 y el H2S. Las reacciones químicas 

que se dan en el proceso de absorción de H2S son la [8] y la [9], y en 

cambio la absorción del  CO2 se muestra en la reacción [10]: 

 

Para el H2S: 

 

Á                                                                         [ ]

 

 Á                                                                      i   [ ] 

 

Para el CO2: 

 

 Á [ ] 

 

-   Absorción de H2S a través de un lecho sólido como la esponja de hierro 

(Fe2O3). Este proceso se utiliza cuando se tiene concentraciones menores 

a 300 ppm de H2S y se opera a presiones entre 50 y 500 psiag y a 

temperaturas menores a 110 °F. La reacción [11] muestra la absorción del 

H2S con óxido de hierro (Fe2O3): 
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OHSFeSHOFe 232232 6262 +®+                                                               [ ]

-   Uso de tamices moleculares sintéticos como las zeolitas cristalinas, las 

cuales atrapan a las moléculas de H2S y H2O en sus sitios activos. Las 

zeolitas son regeneradas con el gas a temperaturas entre 300 °F y 400 °F. 

-   Absorción de COS, CO2, H2O e hidrocarburos pesados (C3+) mediante 

carbonato de propileno, donde se deshidrata y desulfuriza al gas. 

-   Absorción de COS, CS2, H2S y RSH mediante una solución de hidróxido de 

sodio (NaOH) en un proceso en contracorriente. El proceso de absorción 

de H2S y CO2  se muestran en las reacciones [12] y [13] respectivamente. 

Algunos métodos de procesamiento de gas natural se muestra en la Figura 

1.10 (Chhetri e Islam, 2008). 

 

OHNaSHNaOHSH 22 +®+                                                                      [ ]

 

OHCONaNaOHCO 2322 2 +®+ [ ]
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Figura 1.10   Métodos de procesamiento de gas natural 
(Chhetri e Islam, 2008) 
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1.2.3.2   Compresión 

 

Los sistemas de estaciones de compresión se utilizan cuando no existe la 

suficiente energía potencial para el transporte del gas natural. Así también cuando 

se requiere licuar al gas, por cuanto es más económico y eficiente transportar al 

gas en estado licuado que en su forma gaseosa, ya que su volumen disminuye 

aproximadamente en 600 veces con relación a la forma gaseosa. Para obtener en 

estado líquido a toda la mezcla se debe alcanzar una temperatura de -162,0 °C 

(Guo y Ghalambor 2005; Arnold y Stewart, 1999; Ristic, 2009). 

 

Evaluación del trabajo de compresión: Para evaluar el trabajo de compresión 

se utiliza el diagrama presión vs entalpía, donde se determina las entalpías en las 

condiciones de entrada y salida. Por otro lado otra forma de evaluar el trabajo (W) 

que realiza un sistema en ir desde una presión P1 hasta una P2 se lo hace por 

medio de la ecuación [14]  (GPSA, 2004): 

 

 

Donde: 

W:    trabajo realizado por un sistema en (Btu) 

v:     volumen a comprimir de gas en (ft3) 

dP:  diferencial de presión 

 

Así también  cuando se evalúa un trabajo de compresión hay que caracterizar el 

camino termodinámico que sigue el sistema, por lo que puede tratarse de: 

 

-   Camino isotérmico: En este la temperatura permanece constante y el valor 

del exponente n es igual a la unidad por lo que se tiene PVn. Este requiere 

menor trabajo de compresión, ya que el área bajo la curva presión vs 

volumen es menor que los otros caminos, como se ve en la Figura 1.11. 

-   Camino isoentrópico reversible: En este proceso no existe calor ganado ni  

perdido y la entropía es constante. Aquí aparece el término k que relaciona  

ò=
2

1

P

P

vdPW [ ]
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las capacidades caloríficas a presión y a volumen constante, por tanto el 

cálculo del trabajo se reduce a PVk.  

-   Camino politrópico reversible: Se consideran todos los cambios que sufre 

el gas durante la compresión, por lo que se acerca al camino real. En 

general los procesos de compresión siguen el camino politrópico 

acercándose al isoentrópico, como se puede observar en la Figura 1.11.  

 

 
 

Figura 1.11  Curvas de compresión 
(GPSA, 2004) 

 

Al efectuar la compresión la temperatura del gas aumenta por lo tanto es 

necesario la instalación de enfriadores luego del proceso, para que no exista 

riesgo de explosiones y evitar el consumo innecesario de potencia por parte del 

equipo. La temperatura de salida post compresión y la potencia requerida por el 

compresor se determinan con las expresiones [15], [16] y [17] respectivamente 

(Guo y Ghalambor 2005; Arnold y Stewart, 1999): 
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Donde: 

∆T: incremento de temperatura por compresión en (°R) 

T1:  temperatura del gas al ingreso al compresor en (°R) 

T2:  temperatura del gas a la salida del compresor en (°R) 

P1:  presión del gas al ingreso al compresor en (psia) 

P2:  presión del gas a la salida del compresor en (psia) 

Ŋis:  eficiencia de compresión 
 

 

Donde: 

BHP: potencia del compresor al freno (brake horse power) en (hp) 

PS:     presión del gas en condiciones estándar en (hp) 

TS:     temperatura del gas en condiciones estándar en (°R) 

QGd:   caudal de gas por día en (ft3/d) 

k:       exponente isoentrópico es el cociente entre Cp y Cv (adimensional) 

Z:       factor de compresibilidad del gas (adimensional) 

E:       eficiencia de compresión 

 

Clasificación de los compresores: En la Figura 1.12 se muestra la clasificación 

de los compresores (GPSA, 2004). 

 

COMPRESORES

TIPO
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Figura 1.12 Clasificación de los compresores 
(GPSA, 2004) 
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Compresores de desplazamiento positivo: Estos compresores reducen el 

volumen del gas por lo tanto incrementa la presión del gas. Es el caso de los 

compresores alternativos o de pistón y rotativos.  

 

-   Compresor de Pistón: Manejan volúmenes de hasta 30 000 ft3/min y 

presiones de descarga de hasta 30 000 psiag. Las relaciones de 

compresión a usar dependen de la temperatura de descarga del gas, ya 

que es aconsejable tener temperaturas menores a 300 °F en la salida del 

compresor, sobre todo cuando hay la presencia de oxígeno en el gas ya 

que pueden existir problemas de explosión. El principio de funcionamiento 

del compresor radica en el trabajo que realizan uno o varios pistones que 

desplazan el gas en cilindros, con lo cual provocan la compresión del gas, 

como se aprecia en la Figura 1.13 (Arnold y Stewart, 1999; GPSA, 2004). 

 

 
 

Figura 1.13  Compresor de pistón 
(Guo y Ghalambor, 2005) 

  

-   Compresor Rotativo: El compresor rotativo generalmente usa de 8 a 20 

paletas, las cuáles se deslizan hacia dentro y fuera de un eje de rotación 

de tal manera que el volumen de gas que se encuentra entre dos capas 

adyacentes se reduce y así se aumenta la presión. Las presiones de 

descarga son de hasta 200 psia, y son usadas en requerimientos de vacío 

(Arnold y Stewart, 1999). 
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-     Compresor de Tornillo: Este tipo de compresor utiliza dos rotores (macho 

y hembra), los cuales giran o rotan alternativamente, es decir la rotación 

del lóbulo hembra genera un vacío, con lo cual succiona al gas y en cambio 

la rotación del lóbulo macho comprime al gas. El compresor de tornillo 

trabaja con flujos desde 180 hasta 35 000 ft3/min, y presiones de descarga 

de hasta 580 psiag. En la Figura 1.14 se muestra las partes del compresor 

(GPSA, 2004). 

 

 
 

Figura 1.14  Compresor de tornillo 
(GPSA, 2004) 

 

Compresores de tipo dinámico: Los compresores de tipo dinámico convierten la 

energía cinética en presión estática por medio de un difusor, es el caso del 

compresor centrífugo y axial que a continuación se describen (Guo y Ghalambor, 

2005): 

 

-   Compresor Centrífugo: Un impulsor realiza el trabajo sobre el gas. A 

diferencia de los compresores de desplazamiento positivo, este compresor 

puede trabajar con altos volúmenes de gas pero las relaciones de 

compresión son bajas, por ejemplo maneja volúmenes mayores a  100 000 

ft3/min de gas y presiones de descarga de hasta 100 psiag.  

-   Compresor de Flujo Axial: El fluido a comprimir se dirige de forma axial a 

través del equipo, donde a través de cuchillas fijas se transfiere la energía 



22 
 

 
 

del rotor al gas, lo que provoca un aumento en la presión. Este tipo de 

compresor puede tener presiones de descarga de hasta 500 psiag con 

caudales de fluido de hasta 400 000 ft3/min. 

 

Compresores de tipo térmico: Se tiene al eyector dentro de estos compresores. 

 

-   Eyectores: Este tipo de compresor es un tipo de boquilla larga donde la 

energía de presión es convertida a energía cinética y así se tiene una 

mayor presión en la zona de descarga en relación a la entrada. Estas 

máquinas se usan generalmente para aplicaciones de vacío (GPSA, 2004). 

 

 

1.2.3.3   Enfriamiento 

 

En el procesamiento del gas natural se utilizan intercambiadores de calor como: 

de tubos y coraza, de placas, tubos concéntricos, aeroenfriadores; con el fin de 

disminuir la temperatura del gas, para que condensen hidrocarburos pesados 

como: butanos, pentanos y hexanos, y así poder removerlos de la corriente 

gaseosa (Ghandidasan, 2010). 

 

Diseño térmico: Por lo general los datos necesarios en el diseño térmico son: 

propiedades físicas del gas a enfriar como: capacidad calorífica (Cp), viscosidad 

(μ), constante de conductividad térmica (k); así también datos de flujo, presión, 

temperaturas de entrada y salida de los fluidos caliente y frío, y carga calórica a 

remover del gas. En la ecuación [18] se muestra el coeficiente global de 

transferencia de calor (Arnold y Stewart, 1999; GPSA, 2004): 

 

 

Donde: 

U:          coeficiente global de transferencia de calor en (Btu / h ft2 °F)  

Q:          flujo de calor en (Btu / h) 

LMTDA

Q
U

t ×
= [ ]



23 
 

 
 

At:          área de transferencia de calor en ft2 

LMTD:   diferencia de temperatura media logarítmica en (°F) 

 

El coeficiente global de transferencia de calor representa el inverso de todas las 

resistencias a la transferencia como son las resistencias al: ensuciamiento, a la 

película de los fluidos, al material de los tubos y coraza. En la ecuación [19] se 

ilustra el coeficiente total de transferencia de calor (GPSA, 2004). 

 

Donde: 

ri:    resistencia a la transferencia de calor interno por el lado de los tubos en      (h 

ft2° F / Btu) 

ro:   resistencia a la transferencia de calor externo por el lado de los tubos en      (h 

ft2 °F / Btu) 

rw:  resistencia a la transferencia de calor por el material del tubo en (h ft2 °F /    

Btu) 

rfo:  resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de la  

coraza (h ft2 °F / Btu) 

rfi:   resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de los  

tubos en (h ft2 °F / Btu) 

 

Tipos de Intercambiadores de Calor: Existen una gran variedad de 

intercambiadores de calor que pueden utilizarse. Según los requerimientos de 

diseño existirán diferencias en el tipo de: materiales de construcción, accesorios 

internos a usar, tipo de área de transferencia y geometría de la configuración de 

flujo, como: flujo paralelo, en contracorriente, una sola corriente, flujo cruzado, 

contraflujo cruzado (Mills, 1995). Los siguientes son algunos tipos de 

intercambiadores de calor: 

 

Aeroenfriador: El aeroenfriador es un ventilador que usa el aire ambiental para   
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disminuir la temperatura de un fluido a una temperatura cercana a la del medio 

ambiente. Los accesorios de un aeroenfriador son: el ventilador, banco de tubos, 

reductores de velocidad y la estructura de soporte. Según la ubicación del banco 

de tubos el aeroenfriador puede ser de tiro forzado o inducido, en el primero el 

banco de tubos se encuentra a la descarga del ventilador y en el otro caso está en 

la zona de succión del aire por parte del ventilador, como se muestra en la Figura 

1.15 (GPSA, 2004; Arnold y Stewart, 1999). 

 

-   Aeroenfriador de tiro forzado: Estos equipos requieren menor potencia, 

presentan mayores facilidades para mantenimiento y por otro lado los 

tubos están expuestos a la intemperie. Este tipo de aeroenfriadores se 

usan cuando el fluido caliente tiene temperaturas mayores a los 350 °F 

(GPSA, 2004). 

-   Aeroenfriador de tiro inducido: Consume mayor potencia que el 

aeroenfriador de tiro forzado. Por razones de seguridad la temperatura del 

aire efluente está limitada a 200 °F (GPSA, 2004). 

 

 
 

Figura 1.15  Tipos de aeroenfriadores 
(GPSA, 2004) 

 

Diseño de aeroenfriadores: El diámetro de estos equipos por lo general es de 

14 a 16 ft de diámetro, con motores eléctricos de gas o turboexpansores. La 

longitud de los tubos está en el rango de 6 a 50 ft con diámetros de 5/8 a 3/2 in 

(pulgadas).  
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A continuación se describe los pasos para dimensionar el equipo (Arnold y 

Stewart, 1999; GPSA, 2004): 

 

-   Seleccionar un coeficiente de transferencia de calor de bibliografía. Para 

este trabajo se utiliza el coeficiente Ux del GPSA (2004), el cuál es función 

del tipo de fluido y de la presión a la que se encuentre este. 

-   Determinar la temperatura del aire ambiental a usar en los cálculos, por lo 

general es la que prevalece la mayor parte del tiempo y constituye la 

temperatura de bulbo seco. 

-   Establecer un valor aproximado del aumento de temperatura del aire, ya 

que la cantidad de aire a usar en el aeroenfriador no es fija, y por lo tanto la 

temperatura del aire de salida es desconocida.  

-   Calcular el CMTD (Diferencia de temperatura media corregida) que es 

función del tipo de  configuración de flujo del intercambiador.  

-   Dimensionar los tubos y ventiladores con las respectivas ecuaciones de 

diseño.  

 

Intercambiador de calor de tubos y coraza: Los equipos de transferencia de 

calor que se usan en la industria del gas natural son: tubos y coraza, tubos 

concéntricos, y de placas. Los de tubos y coraza se utilizan cuando se necesitan 

grandes superficies de transferencia de calor (Kern, 1999; Arnold y Stewart, 

1999). 

 

El intercambiador de tubos y coraza sirve para aplicaciones líquido-líquido, vapor-

líquido y vapor-vapor. En la Figura 1.16 se muestra las partes de este equipo 

(Arnold y Stewart, 1999; GPSA, 2004). 

 

 
 

Figura 1.16  Intercambiador de calor de tubos y coraza 
(Arnold y Stewart, 1999) 
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En la Tabla 1.4 se indican las expresiones usadas para caídas de presión y 

resistencias a la transferencia de calor en intercambiadores. 

 

Tabla 1.4  Expresiones usadas para caídas de presión y resistencias a la transferencia de 
calor en intercambiadores 

 

Variable * 
Régimen 
del flujo 

)).(( 12 rfr = ** ))(( 12 PfP D=D ** 

Coraza Tubo Coraza Tubo 

Viscosidad Turbulento 27,0
12 )/( uu  47,0

12 )/( uu  15,0
12 )/( uu  2,0

12 )/( uu  

Viscosidad- 
corrección 

pared 
Laminar  

14,0

1

2

1

2 . ú
û

ù
ê
ë

é

w

w

u

u

u

u

 

 )/( 12 uu  

Conductividad 
térmica 

Turbulento 
o laminar 

67,0
21 )/( kk  67,0

21 )/( kk    

Capacidad 
calorífica 

Turbulento 
o laminar 

33,0
21
)/( pp CC

 

33,0
21
)/( pp CC

 
  

Velocidad 
másica 

Turbulento 6,0
21 )/( GG  8,0

21 )/( GG  85,1
12 )/( GG  8,1

12 )/( GG  

Velocidad 
másica 

Laminar  33,0
21 )/( GG   )/( 12 GG  

Densidad 
Turbulento 
o laminar 

  )/( 21 rr  )/( 21 rr  

Diámetro del 
tubo 

Turbulento 4,0
0102 )/( DD  2,0

12 )/( ii DD  
15,0

0201 )/( DD

 

2,1
21 )/( ii DD

 

Diámetro del 
tubo 

Laminar  
33,0

12 )/( ii DD

 
 2

21 )/( ii DD  

Longitud del 
tubo 

Laminar  33,0
12 )/( LL    

Pasos por el 
tubo 

Turbulento    
)/(

12 pp NN

 

Número de 
espacios de 
deflectores 

Turbulento 
o laminar 

  )/( 12 SPSP   

Número de 
tubos cruzados 

*** 

Turbulento 

o laminar 
  )/( 12 RCRC   

 *Usar unidades consistentes para cada una de las variables.  

 ** f es la relación entre el nuevo y el antiguo valor. f es el producto de las fs. 

 *** Número de filas de tubos expuestas a cruce de flujo.  

GPSA, 2004 
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Sistemas de refrigeración: En la industria del gas natural se utilizan equipos de 

refrigeración para separar agua e hidrocarburos pesados o condensables, para 

así lograr obtener mayor volumen de líquidos separados que los que podría 

obtenerse al trabajar a temperaturas ambientales. Como ejemplos de aplicación 

de sistemas de refrigeración se tiene: licuefacción del gas natural, separación de 

nitrógeno del gas, extracción de helio, obtención de gas licuado de petróleo 

(LPG), control del punto de rocío de hidrocarburos (Guo y Ghalambor, 2005; Katz 

et al., 1959). 

 

Una unidad de refrigeración consiste en: un separador de baja temperatura, 

equipos de transferencia de calor, equipos reductores de presión, y el fluido 

refrigerante que para el caso del procesamiento de gas natural se puede usar 

etano o propano, los que se seleccionan según requerimientos de: temperatura, 

costos, consideraciones ambientales, y experiencia en el manejo. Por ejemplo el 

propano puede enfriar hasta -40 °F, cuando se requiere temperaturas del gas 

natural bajas, pero se debe considerar las resistencias de las tuberías y equipos 

con que se trabaje (GPSA, 2004; Arnold y Stewart, 1999). 

 

Refrigeración Mecánica: El sistema de refrigeración mecánica consiste en un 

circuito cerrado que comprenden 4 subprocesos, mediante los cuales se efectúa 

el enfriamiento del gas natural a través de un refrigerante. Estos procesos son: 

expansión (A-B), evaporación (B-C), compresión (C-D) y condensación (D-A); los 

cuáles se los representan en las Figuras 1.17 y 1.18 que corresponden a  

diagramas presión vs entalpía (GPSA, 2004). 

 

 
 

Figura 1.17   Diagrama de flujo del proceso de refrigeración 
(GPSA, 2004) 
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Figura 1.18  Diagrama presión vs entalpía 
(GPSA, 2004) 

 

-   Proceso de Expansión (A-B): Este proceso es isoentálpico, donde el 

propano ingresa a la válvula como líquido saturado (punto de burbuja) a la 

presión de saturación (PA), y sale como una mezcla líquido vapor a la 

presión (PB). La cantidad de vapor que se forma en la expansión con una 

entalpía  hVB  es (1-x); donde x es la fracción líquida a la PB con una 

entalpía hLB. El balance de calor en la formación del líquido se determina 

con la ecuación [20]: 

 

LAVBLB hhxxh =-+ )1( [ ]

 

Donde: 

x:       fracción molar de la fase líquida 

hLB:    entalpía del líquido saturado en el punto B en (Btu/lb) 

hVB:    entalpía del vapor saturado en el punto B en (Btu/lb) 

hLA:    entalpía del líquido saturado en el punto A en (Btu/lb) 

  

-   Proceso de Evaporación (B-C): El enfriamiento del gas natural se debe a 

la evaporación de la fracción líquida del refrigerante a presión y 

temperatura constante. 
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El efecto de refrigeración y la cantidad de refrigerante a usar se determinan 

con las ecuaciones [21] y [22]: 

 

)()( LAVBLBVB hhhhxterefrigeranEfecto -=-= [ ]

 

)( LAVB

ref

ref
hh

Q
m

-
= [ ]

 

Donde: 

mref: cantidad de refrigerante en (lb / h) 

Qref: flujo calórico de refrigeración en (Btu / h) 

 

-      Proceso de Compresión (C-D): Los vapores de la evaporación son 

comprimidos isoentrópicamente hasta llegar a la presión PA a lo largo de la 

línea A-B. El trabajo ideal de compresión Wi se lo define con la ecuación 

[23]: 

 

)( VBVDrefi hhmW -= [ ]

 

Donde: 

Wi:     trabajo ideal isoentrópico de compresión en (hp) 

hVD:   entalpía del vapor sobrecalentado en el punto D en (Btu/lb) 

 

-   Proceso de Condensación (D-A): Producto de la compresión el 

refrigerante sale sobrecalentado punto D, por ello se lo enfría con agua, 

aire o algún otro refrigerante. 

 

Para llegar al punto A que corresponde al estado de líquido saturado, se 

debe remover todo el calor y trabajo ganado en los procesos de 

evaporación y compresión. El calor de condensación se lo calcula con la 

expresión [24]: 

 

( ) ( )[ ]VBVDLAVBrefAD hhhhmQ -+-=- [ ]
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Donde: 

QD-A:  calor removido desde el punto D al A en el diagrama presión vs entalpía en  

(Btu / h) 

hVD:     entalpía del vapor sobrecalentado en el punto D en (Btu/lb) 

hVB:     entalpía del vapor saturado en el punto B en (Btu/lb) 

hLA:     entalpía del líquido saturado en el punto A en (Btu/lb) 

 

 

1.2.4   APLICACIONES DEL GAS NATURAL 

 

Estudios de exploración indican que el gas natural es más abundante que el 

petróleo y representa un combustible más limpio en relación a los otros 

combustibles fósiles, ya que su combustión genera menores emisiones de 

carbono a la atmósfera, por lo que el uso de gas natural a nivel mundial se ha 

incrementado, y los países usan cada vez en mayor proporción el gas para 

diferentes aplicaciones como (Mokhatab, 2010; Balat, 2009): 

 

-   Generación de electricidad: La generación de electricidad  por medio de la 

combustión del gas es una de las principales aplicaciones, por ejemplo la 

generación aumentó de 740 a 3 419 Teravatios-hora del año 1973 al 2 005  

-    Uso en el hogar como: calentamiento de agua, combustible de cocinas. 

-   Combustible de vehículos: El uso de gas natural de vehículos (GNV) puede 

disminuir emisiones de óxidos de nitrógeno, material particulado y 

contaminantes cancerígenos. En la Figura 1.19 se puede apreciar la 

distribución de los usos del gas a nivel mundial. 

 

 
 

Figura 1.19   Consumo del gas natural por sectores a nivel mundial en el año 2004 
(Balat, 2009) 
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1.3   GENERACIÓN ELÉCTRICA MEDIANTE EL USO DE GAS 

NATURAL 

 

El uso de gas natural como combustible de generadores de electricidad ha 

crecido en más del 50,0 % entre los años de 1 996 y 2 005 a nivel mundial, debido 

a que existen las facilidades en la construcción de las plantas generadoras y así 

también hay una predisposición por parte de los gobiernos para proveer de 

permisos de operación de estas plantas. Después del uso del carbón, el gas 

natural es la fuente de generación de electricidad con amplio crecimiento a nivel 

mundial como se aprecia en la Figura 1.20 (Balat, 2009). 

 

 
 

Figura 1.20   Generación de electricidad global  
(Balat, 2009) 

 

 

1.3.1   MOTORES DE COMBUSTIÓN INTERNA 

 

Los motores de combustión interna (MCI) han tenido un gran desarrollo en los 

últimos 100 años, ya que se usan en la industria del transporte, en plantas de 

generación eléctrica, en máquinas industriales, etc. Debido a su masivo uso 

alrededor del mundo, los gobiernos cada vez buscan que estos motores sean 

eficientes tanto en consumo de combustibles y en emisiones de contaminantes a 

la atmósfera (Martínez et al., 2006). 
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Los motores de combustión interna y turbinas de gas son utilizados en procesos 

de generación eléctrica. Los primeros generan potencias entre 100 a 3 500 hp y 

las turbinas de 1 500 a 75 000 hp. Los MCI para generación pueden trabajar con 

combustibles gaseosos y líquidos como: basura, madera, gas natural procesado, 

gas natural de yacimiento, propano, diesel. Sin embargo los motores que 

funcionan a gas natural presentan mayor eficiencia que al usar un combustible 

líquido, esto se debe a que un equipo a gas puede trabajar con relaciones de 

compresión del orden de doce a trece y el otro a nueve. En la Figura 1.21 se 

muestra un motor de combustión interna para generación de electricidad, que se 

asemeja a los utilizados en la Central de Producción de Facilidades (CPF) del 

bloque Mauro Dávalos Cordero (MDC) (División de Motores Waukesha, 2009; 

Arnold y Stewart, 1999; Villares, 2003). 

 

 
 

Figura 1.21  Motor de combustión interna de generación de electricidad 
(División de Motores Waukesha, 2009) 

 

El funcionamiento de un motor de combustión interna es el siguiente (División de 

Motores Waukesha, 2009; Arnold y Stewart, 1999): 

 

-   Proceso de admisión: El aire y combustible ingresan a los cilindros del 

motor, donde la cantidad de aire que ingresa se debe determinar de 

acuerdo al tamaño de la tubería, filtro de aire, etc.; en cambio el 

combustible se controla al hacer ajustes en el sistema de combustible. 

Conforme ingresa la carga del motor, la relación aire combustible debe 

mantenerse constante para una mejor eficiencia del motor en generación 

de potencia. Por lo general se usa una relación de 0,06 a 0,07 lb de 

combustible por lb de aire.  
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-   Proceso de compresión: La mezcla aire combustible se comprime y se 

enciende, producto de esto la presión y la temperatura se incrementa; por 

lo que es necesario circular agua de refrigeración para disminuir la 

temperatura del cilindro. 

-   Combustión del combustible: Este proceso libera energía, transformándose 

así una fracción de esta en energía mecánica. Una parte de la energía 

mecánica se usa para contrarrestar efectos de fricción. 

-   Escape de productos de combustión: Se liberan los compuestos de la 

combustión como: dióxido de carbono (CO2), monóxido de carbono (CO), 

vapor de agua (H2O), óxidos de nitrógeno (NOx) a través de chimeneas 

hacia la atmósfera. 

 

La cantidad de trabajo total o potencia indicada (ihp) que puede desarrollar un 

motor representa la sumatoria tanto del trabajo externo o potencia al freno (bhp) 

por sus siglas en inglés y el trabajo realizado para mantener en operación al 

motor denominado potencia a la fricción (fhp), por lo tanto se tiene la ecuación 

[25]: 

 

fhpbhpihp += [ ]

 

Donde: 

ihp:   cantidad de trabajo total o potencia indicada 

bhp:  trabajo externo o potencia al freno 

fhp:   potencia a la fricción  

 

 

1.4   CONTAMINACIÓN DEL AIRE POR GENERADORES DE 

ELECTRICIDAD 

 

De acuerdo al tipo de combustible que se use se emitirá en mayor proporción un 

tipo de compuesto de combustión de otro, por ejemplo el uso de un combustible 

líquido tiende a tener mayores concentraciones de material particulado e 

hidrocarburos no quemados; por el contrario la combustión de un gas emana al 
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aire mayores cantidades de óxidos de nitrógeno en relación a la utilización de un 

combustible líquido (Arnold y Stewart, 1999).  

 

A continuación se enuncian los compuestos emitidos por la combustión en 

generadores que operan a gas natural. 

 

Dióxido de carbono: El CO2 es un gas de efecto invernadero, incoloro que es 

emitido al aire por procesos de combustión completa, donde para que se efectúe 

esta debe existir la suficiente cantidad de comburente es decir oxígeno, como se 

aprecia en la relación [26]  (De Nevers, 1998): 

 

OHCOOHC mn 2222

3
+®+     [ ]

 

La combustión de gas natural emite aproximadamente la mitad de cantidad de 

CO2 por unidad de energía producida que la que emitiría la combustión de carbón 

y un 25,0 % menos que el petróleo; esto es por cuanto el gas natural tiene en su 

composición menor cantidad de carbono en relación a los otros dos como se 

aprecia en la Tabla 1.5 (Balat, 2009; De Nevers, 1998). 

 

Tabla 1.5  Emisiones de dióxido de carbono por tipo de combustible  
 

Tipo de Combustible Cantidad de CO2 emitido (Ton / GWh) 

Petróleo 600 – 700  

Carbón 950 – 1 100  

Gas Natural 320 – 370  
               Karacsonyi, 2010 
 

Monóxido de Carbono: El (CO) es un gas inodoro, incoloro, insípido y tóxico que 

se produce por procesos de combustión incompleta, es decir cuando existe falta 

de oxígeno en la cámara de combustión. Su concentración en la atmósfera es de 

alrededor de 0,1 ppm, por lo que la combustión de este en motores de combustión 

interna representa la fuente de mayor producción de CO ya que se puede tener 

emisiones sobre los 100 ppm de CO. En procesos de combustión incompleta se 

tiene la reacción [27] (Sbarato, 2009): 
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El CO a concentraciones por debajo de los 100 ppm no produce ningún daño a la 

vegetación, en cambio en los seres humanos es sumamente tóxico, por ejemplo a 

200 ppm durante tres horas causa dolor de cabeza, a 500 ppm por un tiempo de 

exposición de una hora causa mareos, nauseas y a 750 ppm causa la muerte en 

una hora y media (Sbarato, 2009; Palate, 2009). 

 

Dióxido de Azufre: El (SO2) es un gas de la familia de los óxidos de azufre SOx, 

que se produce principalmente por la combustión de compuestos que presentan 

en su composición azufre (S), el cual reacciona con el oxígeno del aire y produce 

SO2.  

 

Este es un gas incoloro no flamable, no explosivo, con sabor ácido picante, y a 

concentraciones superiores a 3 ppm el olor es acre e irritable, así también es un 

agente muy reductor y soluble en agua, el cual por una oxidación produce el 

trióxido de azufre (SO3) el que puede reaccionar con agua para producir ácido 

sulfúrico (H2SO4), como lo muestran las reacciones [28] y [29] (Palate, 2009; 

Warner y Wark, 2002).  

 

322 22 SOOSO ®+ [ ]

   

4223 SOHOHSO ®+ [ ]

 

Los óxidos de azufre tienen un tiempo de residencia de 3 a 4 días en el aire, sin 

embargo los efectos que causan al medio ambiente son drásticos. Por ejemplo la 

lluvia ácida que se origina de la reacción del SO3 con el vapor de agua de las 

nubes dan origen al H2SO4, que corroe estructuras metálicas, aumenta el grado 

de acidez de las aguas de los mares, lagos. Por otro lado, con respecto a la salud 

de las personas se tiene cambios en la función pulmonar a 1 000 ug/m3 con un 

tiempo de exposición de 10 min, se incrementan los síntomas respiratorios a 250 

ug/m3 durante 24 horas y a 1 330 ug/m3 causa la muerte de 3 a 5 min (Palate, 

2009; Sbarato, 2009). 

OHCOOHC mn 22 +®+ [ ]
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Óxidos de Nitrógeno: Los (NOx) están conformados por el dióxido de nitrógeno 

(NO2), el óxido nítrico (NO), el tetróxido de nitrógeno (N2O4), el monóxido de 

dinitrógeno (N2O),  y otros; pero los que representan importantes contaminantes 

del aire son el NO y el NO2. El dióxido de nitrógeno es un gas café rojizo que junto 

con el monóxido de nitrógeno son producidos por procesos de combustión, donde 

el nitrógeno reacciona con el oxígeno en exceso del aire a altas temperaturas. A 

partir de las reacciones [30] y [31] se forman el NO y el NO2 (Arnold y Stewart, 

1999; Palate, 2009): 

 

NOON 222 ®+ [ ]

22 22 NOONO ®+ [ ]
 

En procesos de combustión se forman los óxidos de nitrógeno térmico, inmediatos 

y del combustible. Los primeros se producen por el calentamiento del oxígeno y el 

nitrógeno por medio de una llama, en cambio los óxidos inmediatos se forman por 

la interacción del nitrógeno y el oxígeno con especies del carbono del 

combustible, y finalmente el óxido de nitrógeno del combustible se forma por la 

conversión del nitrógeno del combustible en NOx, como lo muestra la Figura 1.22 

(De Nevers, 1998). 
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Figura 1.22  Aportaciones de los tres mecanismos del NO en la formación del NOx totales 
en la combustión del carbón mineral  

(De Nevers, 1998) 
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Cuando un hidrocarburo como por ejemplo el gas natural se quema en la cámara 

de combustión, la concentración de NOx formados dependen de la relación aire – 

combustible (A-C) que ingresa al motor. La Figura 1.23 muestra las tendencias de 

las emisiones de CO, NOx e hidrocarburos no combustionados (HNC) según las 

relaciones (A-C) (Arnold y Stewart, 1999). 

 

 
 
Figura 1.23   Tendencia de las emisiones de CO, hidrocarburos no combustionados (HNC) 

y NOx frente a la relación aire – combustible (A-C) para un motor típico 
(Arnold y Stewart, 1999) 

 

Para un típico motor de combustión interna la relación (A-C) ideal para la mínima 

formación de los NOx es treinta a uno; sin embargo, como la cantidad de aire y 

combustible que ingresa al motor no es uniforme, el aumento de la relación (A-C) 

puede provocar fallos en el encendido del motor debido a que la mezcla es pobre 

(poca cantidad de combustible) al ingreso a la bujía (Arnold y Stewart, 1999).  

 

Debido a que la relación de formación del NO2 con respecto a la del NO es de 

nueve a uno, se procede a mencionar los efectos que causa solamente el NO2 a 

la atmósfera y a la salud los cuales son (De Nevers, 1998): 

 

-   Reacciona con el vapor de agua del aire para formar HNO3 (ácido nítrico) lo 

que origina la lluvia ácida. 
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-   Absorbe la luz visible a una concentración de 0,25 ppm. 

-   Irritación al sistema respiratorio de las personas. 

-   Bronquitis a niños de dos a tres años a concentraciones menores de 0,01 

ppm.  

-   Cuando reacciona con los HNC en presencia de luz solar forman el 

neblumo fotoquímico. 

 

 

1.5   NORMATIVA AMBIENTAL VIGENTE 

 

El Texto Unificado de Legislación Secundaria del Ministerio del Ambiente 

(TULMAS) y el Decreto Ejecutivo 1215 creado en el Gobierno de Gustavo Noboa 

dan el marco legal de la Normativa Ambiental para las Operaciones 

Hidrocarburíferas en el Ecuador, posteriormente la Dirección de Protección 

Ambiental (DINAPA) reforma los límites máximos permisibles de emisiones a la 

atmósfera, cambios que se publicaron en el Registro Oficial N° 430 del 4 de enero 

de 2007.  

 

Este reglamento establece parámetros, valores referenciales y límites máximos 

permisibles de emisiones a la atmósfera producto de procesos en fuentes fijas 

como: generadores de electricidad que operan a (gas natural, gas licuado de 

petróleo, diesel, bunker o crudo), hornos, calderos, turbinas, etc. A continuación 

se enuncian los criterios más importantes del reglamento ambiental para procesos 

de combustión en motores de combustión interna (Registro Oficial 430, 2007). 

 

 

1.5.1   LÍMITES MÁXIMOS PERMISIBLES DE EMISIÓN A LA ATMÓSFERA 

 

Se fijan los valores máximos permitidos de emisiones a la atmósfera en motores 

de combustión interna, de acuerdo al tipo de combustible usado, al 15,0 % de 

oxígeno de referencia, a condiciones normales de presión y temperatura (presión 

de 1 atmósfera y temperatura de 0 °C) y en base seca como se muestra en la 

siguiente Tabla 1.6 (Registro Oficial 430, 2007). 
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Tabla 1.6  Límites máximos permitidos para emisiones de motores de combustión interna 
 

Contaminante (mg/Nm3) 
Combustible 

GLP o Gas Diesel Bunker o Crudo 

Material Particulado (MP) N.A. 100 150 

Óxidos de Carbono 

(CO) 
N.A. 1 500 150 

Óxidos de Nitrógeno 

(NOx) 
1 400 2 000 2 000 

Óxidos de Azufre 

(SO2) 
30 700 1 500 

HAPs 0,1 0,1 0,1 

COVs 5 10 10 

      Registro Oficial 430, 2007 

 

Donde: 

mg / Nm3: miligramo de contaminante por metro cúbico de gas seco referido a       

condiciones normales de presión y temperatura 

% O2:       corrección de la concentración del contaminante gaseoso a una  

dilución constante de oxígeno de referencia (15,0 % O2 referencia) 

HAPS:         hidrocarburos aromáticos policíclicos que corresponde a la fracción   

de   fenantreno, pireno y criseno medidos mediante cromatografía 

COVS:       compuestos orgánicos volátiles que corresponde a la fracción de:    

benceno, etilbenceno, tolueno, y xileno medidos por cromatografía 

MP:           el material particulado corresponde a la materia sólida como: hollín, 

óxidos, o cenizas. El método de muestreo es realizado 

isocinéticamente, es decir la velocidad con la que circula el gas por  

  la chimenea debe ser igual a la velocidad de succión del muestreo   

N.A.:             no aplica 

 

 

1.5.2   MÉTODOS DE MUESTREO Y MEDICIÓN DE EMISIONES DE 

COMBUSTIÓN 

 

A continuación se enuncian los métodos de muestreo para determinar la concen- 
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tración de los respectivos gases de chimenea, (Registro Oficial 430, 2007): 

 

-   Dióxido de carbono: EPA Método 3, CTM 22. 

-   Monóxido de carbono: EPA Método 10, CTM 30.  

-   Dióxido de nitrógeno y monóxido de nitrógeno: EPA Método 7, CTM 30.  

-   Dióxido de azufre: EPA Método 6. 

-   VOC: EPA Método 30. 

-   HAPS: EPA Método 23, ASTM D 6209. 

-   Material Particulado: EPA Método 5 para chimeneas de diámetro mayor a 

30 cm y Método 1A menores a 30 cm. 

 

El muestreo se lo realiza en chimeneas o en la salida del respectivo ducto con la 

ayuda de los respectivos equipos como el tren isocinético para cuantificar material 

particulado y el equipo analizador de gases. Adicionalmente a los parámetros 

especificados anteriormente se reportarán los valores de oxígeno (% O2) y 

temperatura para cada medición. Cabe recalcar que los métodos anteriores no 

son normalizados por la autoridad ambiental del país que es el Ministerio de 

Medio Ambiente, sin embargo se ajustan para efectuar los monitoreos. El 

monitoreo se efectuará cada tres meses en el caso de generadores (Gobierno del 

Ecuador, 2001). 
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2.          PARTE EXPERIMENTAL 

 

2.1   DESCRIPCIÓN DEL SISTEMA DE TRATAMIENTO DE GAS 

NATURAL EN MDC 

 

2.1.1   UBICACIÓN Y DESCRIPCIÓN GENERAL 

 

El bloque Mauro Dávalos Cordero (MDC) se encuentra ubicado en la provincia de 

Orellana, y está conformado por seis locaciones que son: MDC N°: 1, 2, 3, 16, 12, 

y 13, las cuales disponen de 17 pozos en producción. El crudo de los pozos es 

enviado a la locación N° 1 denominada Central de Producción de Facilidades 

(CPF) mediante líneas de transferencia de 6 pulgadas de diámetro, en este se 

separan las fases líquidas (agua y crudo) de la  gaseosa (gas asociado) y 

posteriormente el petróleo es bombeado a la Estación Sacha por medio de líneas 

de transferencia de 4 pulgadas y media. Para el año 2007 ENAP SIPEC produjo 

16 500 barriles por día, correspondiente a 14 000 barriles de crudo y 2 500 

barriles de agua. 

 

Cabe recalcar que las unidades utilizadas en este trabajo de investigación 

corresponden al sistema inglés e internacional, esto se debe a que ENAP SIPEC 

utiliza en sus procesos ambos sistemas, por lo que es conveniente expresarlas en 

las mismas unidades a las que están familiarizados.    

 

 

2.1.2   FACILIDADES DE SUPERFICIE EN MDC 

 

La Central de Producción de Facilidades de MDC cuenta con una superficie de 13 

hectáreas. En esta locación se encuentran: 

 

-   Cinco pozos productores identificados como: MDC: 1, 4, 10, 11, 14. 

-   Cuatro teas para desfogue de gas. 

-   Manifold para recepción de fluidos. 
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-   Tres tanques para almacenamiento de crudo. 

-   Dos botas para separación de fluidos. 

-   Dos separadores de producción y uno de prueba. 

-   Cuatro bombas de transferencia de crudo. 

-   Pileta API donde se almacenan líquido. 

-   Una planta de tratamiento de agua. 

-   Scrubbers para deshidratar al gas. 

-   Sistema contra incendios. 

-   Centro de generación provisto de seis generadores a gas. 

-   Rack de tuberías y cables para distribución de fluidos y energía. 

-   Una nave cubierta de químicos de producción con bombas de inyección. 

-  Una finca integral con sembríos de: yuca, papaya, plátanos, pepino, etc. 

-   Edificio principal, laboratorio, talleres. 

 

En la Figura 2.1 se aprecia el mapa petrolero ecuatoriano y la ubicación del 

bloque MDC (ENAP SIPEC ECUADOR, 2009). 

 

 
 

Figura 2.1  Mapa petrolero ecuatoriano 
(EP- PETROECUADOR, 2011) 
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2.1.2.1   Área de Manifold 

 

El área de Manifold corresponde a un conjunto de válvulas de 14 posiciones que 

sirven para la recepción de fluidos de 17 pozos. El Manifold está provisto de 

receptor de chanchos en líneas de 4, 6 y 8 pulgadas y representa la primera etapa 

del proceso de la CPF. En la Figura 2.2 se puede apreciar el área de Manifold. 

 

 
 

Figura 2.2  Manifold de MDC 
 

 

2.1.2.2   Área de separadores 

 

El crudo ingresa a una sección de separación de sus fases líquidas (agua y crudo) 

y gaseosa (gas natural asociado), mediante tres separadores. Estos equipos son: 

un separador de prueba, y dos de producción (un bifásico y un trifásico). El 

bifásico separa dos fases: la líquida que corresponde a la mezcla crudo y agua de 

la gaseosa; en cambio el trifásico separa tres fases: crudo, gas y agua. La 

capacidad de los separadores de prueba, bifásico y trifásico son respectivamente: 

28, 39, 39 m3 y la presión de operación está en el rango de 20 a 22 psiag, estos 

equipos se aprecian en la Figura 2.3. 
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Figura 2.3  Separadores de MDC 
 

 

2.1.2.3   Área de tanques de almacenamiento 

 

El crudo  que sale de cada uno de los separadores, se dirige a los tanques de 

almacenamiento. En esta área existen 3 tanques, uno corresponde al recipiente 

de lavado, donde se efectúa la separación de crudo y agua; en cambio en los 

otros dos se almacena el crudo, que posteriormente se bombeará a la Estación 

Sacha por medio de bombas de despacho. Cada tanque está provisto de botas de 

separación, que cumplen la función de separar los gases de venteo que luego se 

enviarán a las teas. En la Figura 2.4 se aprecia el área de almacenamiento y de 

lavado. 

 

 
 

Figura 2.4  Tanques de lavado y almacenamiento de crudo 
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2.1.2.4   Sistema de tratamiento de gas 

 

Una fracción del gas que sale de cada uno de los separadores se dirige a la zona 

de tratamiento de gas, y la otra a las cuatro teas para ser quemado, con el fin de 

evitar posibles explosiones. Alrededor de 1,2E+06 ft3/d de gas ingresa a la CPF 

del bloque MDC, de este valor el 70,0 % se usa como combustible en los 

generadores, y el 30,0 % se ventea y quema. El tratamiento del gas se realiza de 

acuerdo al siguiente procedimiento: 

 

-   El gas ingresa a un tanque pulmón, el mismo que cumple la función de 

almacenar gas. Posteriormente el gas entra a un filtro coalescente, donde 

las gotas se separan de la fase gaseosa en una malla metálica por medio 

del principio de coalescencia. Luego las fases líquida y gaseosa no 

separadas ingresan a un scrubber cuya función es remover gas y líquido 

mediante una placa deflectora donde se produce un cambio de magnitud y 

dirección del flujo de las fases, para que por el principio de momentum y 

coalescencia se efectúe la separación. Las capacidades del tanque pulmón 

es de 2,5 m3 y del scrubber y filtro coalescente son de 2 m3. 

-   Luego de que el gas pasa por el scrubber, se dirige a un tanque pulmón de 

gas y finalmente a los generadores, para servir como combustible. Cabe 

recalcar que en la zona donde se encuentran los generadores, se 

encuentra un scrubber adicional. 

-   Los gases de venteo de los tanques de almacenamiento de crudo y el 

exceso de gas que no es utilizado como combustible en los generadores, 

se dirigen a tres recipientes de drenaje de líquidos, los cuáles cumplen la 

función de separar líquidos del gas y así poder enviar este gas a las teas 

para ser quemado. Los líquidos recolectados se enviarán a la pileta API, 

donde serán almacenados.  

 

Todo este tratamiento que se realiza al gas, es con la finalidad de separar agua e 

hidrocarburos condensables, para que el gas ingrese a los generadores en 

condiciones más secas. En la Figura 2.5 se aprecia la sección de tratamiento del 

gas. 
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Figura 2.5  Sección de tratamiento del gas 
 

 

2.2   CARACTERIZACIÓN DEL GAS NATURAL, CONDENSADO 

Y EMISIONES GASEOSAS DE LOS GENERADORES  

 

2.2.1   CARACTERIZACIÓN DEL GAS NATURAL 

 

Para realizar la caracterización del gas, se tomaron muestras en el campo, a 

continuación se mencionan los muestreos y los análisis efectuados. 

 

 

2.2.1.1   Muestreo de los gases 

 

Se realizó el muestreo del gas natural en la CPF del bloque MDC, para el efecto 

se utilizaron cuatro bombonas metálicas (balas) para colectar en estas el gas de 

los separadores: prueba, bifásico y trifásico y del filtro coalescente que se ubica 

antes de los generadores. Estas bombonas están construidas en acero inoxidable 

para evitar problemas de corrosión y provistas de dos válvulas en sus extremos, 

como se puede apreciar en la Figura 2.6.  
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Figura 2.6  Bombona o bala para muestreo de gases 
 

El muestreo se realizó de la siguiente manera. 

 

-   Se acopló un extremo de la bombona al separador o a la sección de 

ingreso del gas a los generadores. 

-   Posteriormente se abrieron las dos válvulas durante 10 minutos para lavar 

la bombona con el gas.  

-   Finalmente se cerró una válvula, y se abrió la válvula acoplada, para así 

poder colectar el gas. El tiempo de muestreo fue de 20 minutos.  

 

 

2.2.1.2   Cromatografía del gas 

 

Se inyectó la muestra de gas al cromatógrafo a las condiciones de muestreo, es 

decir a una temperatura de 40,0 °C y una presión de 20 psia, para proceder a 

determinar la composición de los hidrocarburos, nitrógeno, dióxido de carbono, y 

agua del gas natural. El equipo que se usó fue el cromatógrafo de gases marca 

Clarus 500, el mismo que usa un gas portador inerte (helio, nitrógeno, etc) para 

transportar el gas problema o analito a través de la columna que se encuentra 

dentro de un horno enrollada en forma helicoidal.  

 

Los respectivos analitos o compuestos del gas se separan de acuerdo a sus 

respectivos puntos de ebullición y  finalmente con un detector de conductividad 
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térmica (TCD) se constató que el gas analito salió de la columna. El análisis 

cuantitativo y cualitativo de los componentes de la muestra se realizó con base en 

el tiempo de retención y por medio de la medición de la altura de los picos o 

integrando las áreas de cada compuesto respectivamente. En el Anexo I se 

encuentra los resultados de la cromatografía de gas realizada por la E.P.N.  

 

 

2.2.1.3   Cuantificación de sulfuro de hidrógeno H2S, sulfuro de carbonilo COS y  

mercaptanos RSH en el gas natural 

 

Para la determinación de sulfuro de hidrógeno H2S, sulfuro de carbonilo COS y 

mercaptanos RSH en el gas natural, se utilizó el método UOP 212-77 detallado en 

el Anexo II y que se resume a continuación. 

 

-   Se colocó 100 mL de hidróxido de potasio KOH al 40,0 % en dos 

absorbedores, y 20 mL de monoetanolamina al 5,0 % en el tercer 

absorbedor. 

-   Se armó el tren de burbujeo, compuesto por: la bombona (contiene el gas), 

los tres absorbedores, y un medidor de flujo marca Precision Scientific.  

-   Se burbujeó el gas problema por las soluciones de potasa, luego por la de 

monoetanolamina y finalmente por el medidor de flujo, el cual registró el 

volumen y la velocidad de burbujeo, como se muestra en la Figura 2.7. 

 

 
 

Figura 2.7  Tren de burbujeo 
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-   Se tituló potenciométricamente la solución de potasa con el fin de  

determinar la concentración de sulfuro de hidrógeno y mercaptanos en el  

gas. Una solución de nitrato de plata alcohólico 0,01 N se utilizó como 

titulante. Previo a la titulación, se mezclaron las soluciones de potasa en un 

matraz de 250 mL, se agregó 5 mL de hidróxido de amonio 1N, y se aforó 

con agua destilada. 

-   Se agregó 100 mL de solvente de titulación ácido a la solución de 

monoetanolamina. 

-   Se cuantificó sulfuro de hidrógeno y mercaptanos en las muestras de gas 

mediante el uso de las ecuaciones [32] y [33] respectivamente. 

-   Se tituló potenciométricamente la solución de monoetanolamina para 

determinar sulfuro de carbonilo, y se usó una solución de nitrato de plata 

alcohólico como titulante. Mediante la ecuación [34] se determinó la 

concentración de sulfuro de carbonilo. En la Figura 2.8 se constata el 

titulador potenciométrico automático. 

 

 
 

Figura 2.8  Titulador potenciométrico automático 
 

Mediante las ecuaciones [32], [33] y [34], se determinaron los tres compuestos de 

azufre en el gas natural. En el Anexo III se muestra el ejemplo de cálculo. 

 

-   Sulfuro de hidrógeno: 

 

g

sst
SH

V

KNV
C

××
×××

=
937,0815,1

1131
2

[ ]
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-     Mercaptanos: 
 

g

sst
RSH

V

KNV
C

××
×××

=
937,0815,1

1131
[ ]

 

-   Sulfuro de carbonilo: 
 

g

sst
COS

V

KNV
C

××
×××

=
937,0815,1

565
[ ]

 

Donde: 

Vt  = volumen de la solución de nitrato de plata usado para la titulación en mL 

Ns = normalidad de la solución de nitrato de plata 

Ks = constante de la solución de nitrato de plata 

Vg = volumen de gas natural burbujeado en ft3 

CRSH, COS, H2S = concentración de mercaptanos, sulfuro de carbonilo y sulfuro de 

hidrógeno respectivamente en ppm (partes por millón) 

 

 

2.2.2   CARACTERIZACIÓN DEL CONDENSADO 

 

Se realizó la caracterización del condensado recolectado en los dos scrubbers 

que se encuentran al ingreso de los generadores y en los recipientes de drenaje 

de líquido. La prueba consistió en un análisis de azufre total en los hidrocarburos 

condensables del gas natural asociado combustible de los generadores de la CPF 

de MDC; La metodología que se usó es la Norma ASTM 4294, prueba que se 

basa en la Fluorescencia y Difracción de Rayos X que se adjunta en el Anexo IV. 

 

 

2.2.2.1   Muestreo y cuantificación de condensado en el bloque MDC 

 

Muestreo: El muestreo del condensado se realizó en cuatro puntos del 

campamento de producción de MDC, en los cuales se encuentran adaptadas las  

válvulas de drenaje, por lo que amerita realizar el muestreo en cada uno de estos 
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equipos. 

 

-   Recipiente de drenaje de líquidos de los tres separadores. 

-   Recipiente de drenaje de líquidos de gas de venteo de botas y tanques. 

-   Scrubber grande (entrada de los generadores antiguos). 

-   Scrubber pequeño (entrada de los generadores nuevos). 

 

En la Figura 2.9 se aprecia el diagrama de flujo de los puntos muestreados, donde 

el scrubber pequeño, grande y el recipiente de drenaje de líquidos se encuentran 

de color verde, tomate y rojo respectivamente. En las Figuras 2.10 y 2.11 se 

muestran los equipos en donde se muestreó el condensado.  

 

RECIPIENTES
DE DRENAJES
DE LÍQUIDOS

SCRUBBER
GRANDE

GENERADORES

GAS

SCRUBBER
PEQUEÑO

GENERADORES

M
A
N
I
F
O
L
D

SEPARADORES

ÁREA DE
TRATAMIENTO DE

GAS

TANQUES DE LAVADO
Y ALMACENAMIENTO

DECRUDO

GAS

CRUDO

TEA

BOTAS

GAS

 
 

Figura 2.9  Diagrama de flujo del proceso de MDC 
 

 
 

Figura 2.10  (a) Muestreo de condensado en recipiente de drenaje de líquidos                            
(b) Recipiente de drenaje de líquido  
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Figura 2.11  (a) Muestreo de condensado en scrubber (entrada a generadores antiguos)   
(b) Muestreo de condensado en scrubber (entrada a generadores nuevos) 

 

El muestreo se realizó en la mañana y en la tarde, con la finalidad de tener 

muestras representativas para el análisis y se efectuó de la siguiente manera: 

 

-   Se realizó una inspección previa a la CPF del bloque MDC, con la finalidad 

de constatar en que puntos es factible tomar muestras de condensado. 

-   Se abrieron las válvulas respectivas, y se procedió a colectar condensado 

en frascos de vidrio con una capacidad de 500 mL. 

 

Se realizó la cuantificación de condensado en los dos scrubbers de la CPF del 

bloque MDC, ya que en estos dos equipos se efectúa la separación de 

condensado y agua del gas. Esta actividad se efectuó durante el transcurso de 

dos días con 12 horas de muestreo en cada día. En la Figura 2.12 se aprecian los 

dos scrubbers en donde se cuantificó hidrocarburos condensables. 

 

 
 

Figura 2.12   (a) Cuantificación de condensado en scrubber (entrada a los generadores 
antiguos) (b) Cuantificación de condensado en scrubber (entrada a los generadores nuevos) 
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2.2.2.2   Cuantificación de azufre total en el condensado con el Método ASTM 4294 

 

Se determinó la concentración de azufre total en el condensado, basándose en la 

metodología ASTM 4294 que se encuentra en el Anexo IV. El procedimiento fue el 

siguiente: 

 

-   Se  vertió el condensado en la celda del equipo, con la precaución de llenar 

las tres cuartas partes de la celda. 

-   Se colocó un film a manera de tapa de la celda. El film es una delgada 

película plástica de polipropileno. 

-   La celda preparada se introdujo en el equipo analizador de azufre total, el 

cuál emite un haz de rayos X que atraviesan la muestra, y mediante 

espectrometría el azufre total de las muestras es cuantificado.  

                                                                                                                    Foto que 

ilustra las partes del secador utilizado en el proceso de secado 

2.2.3   CARACTERIZACIÓN DE LAS EMISIONES GASEOSAS 

 

Se realizó la caracterización de los gases de combustión de los generadores, para 

determinar la concentración de dióxido de azufre (SO2) en el gas que se emite a 

la atmósfera. El equipo que se utilizó fue el Equipo Analizador de Gases marca 

Testo, metodología que se basa en sensores electroquímicos. Este equipo consta 

de una sonda para medición de la temperatura, otra para medir presión diferencial 

y una de medición electroquímica de gases, además cuenta con sensores para 

los diferentes gases a analizar. El procedimiento fue el siguiente: 

 

-   Se comprobó la calibración del equipo de medición. 

-   Se encendió el generador con una carga (flujo de combustible) 

aproximadamente igual a la que opera normalmente.  

-   Se instaló la celda electroquímica para medición de dióxido de azufre, en el 

analizador de gases. 

-   Se programó el equipo para determinar la concentración de SO2 en los 

gases de combustión. 

-   Se ubicó la sonda de medición de gases en el puerto correspondiente (chi- 
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menea), con el fin de monitorear SO2. El tiempo de monitoreo fue de 8 

minutos, y se registró la concentración del gas. 

 

 

2.3   DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR DE 

CONDENSADO Y    GAS 

 

Se realizó el dimensionamiento del separador de condensado y gas, el mismo que 

constituye una de las operaciones unitarias en el proceso de remoción de 

condensado y gas. El dimensionamiento consistió en determinar la longitud y el 

diámetro de un separador de forma cilíndrica.  

 

Este equipo está provisto de: 

 

-   Una placa metálica ubicada al ingreso del separador. 

-   Una malla de alambre o área de extracción de niebla, localizada a la salida 

del gas. 

-   Un recipiente donde se almacena el condensado de los hidrocarburos y el 

agua, como se puede ver en la Figura 2.13. 

 

 
 

Figura 2.13  Separador de gas, condensado y agua 
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Los datos necesarios para realizar el dimensionamiento son:  

 

-   La composición del gas. 

-   Presión y temperatura del gas. 

-   Flujo de gas. 

-   Propiedades del gas como: densidad, peso molecular. 

 

Por medio de manómetros y termocuplas alojadas en la tubería por donde circula 

el gas, se obtuvieron los datos de presión y temperatura. En cambio el flujo de 

gas utilizado en el campo, se lo obtuvo del Forecast (Datos de producción del 

bloque de MDC). La composición del gas se lo determinó del análisis 

cromatográfico efectuado al gas natural asociado. 

 

Se dimensionó este separador, basándose en la metodología del Gas Processors 

Suppliers Aplication (GPSA, 2004); cuyo procedimiento se menciona a 

continuación: 

 

 

2.3.1   DETERMINACIÓN DE LA LONGITUD Y DIÁMETRO DEL 

SEPARADOR 

 

La determinación de la longitud y diámetro del separador se realizó de la siguiente 

manera: 

 

-   Se consideró a la partícula líquida a separar de forma esférica. 

-   Se determinó el tamaño de partícula a separar, con las respectivas 

ecuaciones de la Ley de Stoke, Intermedia y de Newton. Es decir se 

obtuvieron tres posibles tamaños de partículas a separar, y así con estos 

tres resultados se escogió una de estas leyes para emplear en los cálculos 

posteriores. 

-   Seleccionada la ley que rige la separación, se obtuvo la velocidad crítica de 

la partícula, o velocidad a la cual la gota se separa de la corriente gaseosa.  

-   Se determinó el coeficiente de arrastre de la partícula. 
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-   Se obtuvo el flujo másico y volumétrico del gas. 

-   Se asumió un diámetro del separador y con este valor se determinó la 

longitud de este. 

 

Cálculo de propiedades del gas natural: 

Las propiedades del gas natural asociado como: densidad en (lb/ft3), viscosidad 

en centipoise (cP) y el factor de compresibilidad se las obtuvieron del simulador 

Hysys, el mismo que tiene una amplia gama de información de propiedades 

físicas y químicas de componentes hidrocarburíferos y otros.  

 

Mediante las ecuaciones [35] y [36] se determinaron el flujo másico y volumétrico 

de gas respectivamente. 

 

-   Flujo másico y volumétrico del gas: 

 

)3600)(24)((

))((

molaresp

gas

gas
P

PMV
M =

 

Donde: 

Mgas:        flujo másico del gas en lb/s 

Qgas:        flujo volumétrico del gas en ft3/s 

Pesp molar: peso específico molar en ft3/lb mol 

Vgas:         volumen de gas en ft3 

ρgas:         densidad del gas en lb/ft3 

 

Determinación del tamaño de partícula: 

Se determinaron tres tamaños de partículas a separar, mediante las Leyes de: 

Stoke, Intermedia y de Newton. La ecuación que se utilizó es la [1], la misma que 

se empleó para las tres leyes, lo que difiere una de otra es el valor del la 

constante KCR.  

gas

gas

gas

M
Q

r
=
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Determinación de la velocidad crítica de la partícula: 

Del paso anterior se escogió la Ley de Stoke, por lo tanto para todos los cálculos 

posteriores se trabajará con esta Ley. Con las ecuaciones [37] y [38] se 

obtuvieron el coeficiente de arrastre y velocidad de sedimentación de la partícula 

respectivamente.    

 

-   Cálculo del coeficiente de arrastre: 

 

( )( )( )( )
2

38
2 1095,0

Re
g

glpg D
C

m

rrr -
=¢

Donde: 

C':   coeficiente de arrastre de la partícula (adimensional) 

Re: número de Reynolds (adimensional) 

Dp: diámetro de la gota en pies (ft)  

 

-   Cálculo de la velocidad crítica de la partícula: 
 

( ) ( )
g

glP

t
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V

m

rr

18
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=

 

Donde: 

Vt: velocidad terminal o crítica de sedimentación en (ft / s) 

 

Determinación de la longitud y diámetro del separador: 

Una vez determinado el flujo volumétrico de gas y la velocidad crítica del gas, se 

asumió un valor del diámetro del separador, para el efecto de encontrar un primer 

valor de longitud del separador. Posteriormente se realizó un cálculo iterativo, 

para obtener los valores finales del diámetro y longitud del separador mediante la 

ecuación [39]. GPSA recomienda una relación L/D igual a dos. 

SEPt

G
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Q
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Donde: 

LSEP:  longitud del separador en (ft) 

DSEP: diámetro del separador en (ft) 

QG:    caudal de gas por segundo en (ft3 / s) 

 

 

2.3.2   DETERMINACIÓN DEL ÁREA DE LA MALLA DE EXTRACCIÓN DE          

NIEBLA  

 

Este extractor de niebla va integrado en el interior del separador, en la salida del  

gas hacia al exterior. En esta malla se logró separar las gotas que no pudieron 

separarse por gravedad, a través de toda la sección del separador. El principio de 

separación es por coalescencia. El procedimiento para determinar el área de la 

malla, es el siguiente: 

 

-   Con las dimensiones del separador, se escogió la respectiva ecuación para 

calcular la constante (K) para dimensionar la malla. Este valor de K es 

función de la longitud del separador, como se aprecia en la Tabla 2.1. 

-   Se determinó la nueva velocidad crítica del gas. 

-   Se obtuvo el área de la malla con la respectiva ecuación. 

-   El espesor de la malla elegido fue el recomendado por GPSA. 

 

Se determinaron la constante K, velocidad de sedimentación y área de la malla de 

extracción de niebla con el uso de las ecuaciones [40], [41] y [42] respectivamente 

 

Tabla 2.1  Relación de K para el extractor de niebla con la longitud del separador 
 

Longitud del separador 
(ft) 

K 

ft/s 

10 0,40 - 0,50 

Otros K10(L/10) 

                                             GPSA (2004)  



59 
 

 
 

1010
SEPL

KK =

g

gl

t KV
r

rr -
=

 

t

G
M

V

Q
A =

 

Donde: 

AM:  área de la malla del separador en (ft2) 

QG:  caudal de gas por segundo en (ft3 / s) 

K:    constante empírica para el dimensionamiento de separadores en (ft / s) 

K10: constante de bibliografía para el dimensionamiento de separadores con una        

longitud de 10 ft 

 

 

2.3.3   CÁLCULO DEL TIEMPO DE RETENCIÓN DEL LÍQUIDO 

 

El cálculo del tiempo de retención del líquido, se lo determinó así: 

 

-   Se determinó el caudal de líquido que manejan los equipos separadores en 

la CPF del bloque MDC. Esto se realizó por medio de la cuantificación de  

líquido explicados en la caracterización de condensado. 

-   Se obtuvo las dimensiones del recipiente donde se va a almacenar los 

líquidos, de acuerdo al volumen a contener. 

-   Se determinó el tiempo de retención con la ecuación [43] 

 

l

liq

reten
Q

V
t

*60
=

 

Donde: 

treten:     tiempo de retención de líquido en segundos (s) 

Vlíquid:  volumen de líquido almacenados en el separador en ft3 
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Ql:       flujo de líquido que maneja el separador en ft3/s 

 

2.4   SIMULACIÓN DEL PROCESAMIENTO DE SEPARACIÓN 

DE CONDENSADO DEL GAS, MEDIANTE EL SOFTWARE 

HYSYS  

 

2.4.1   INTRODUCCIÓN A LA SIMULACIÓN 

 

Se efectuó la simulación de un proceso de remoción de condensado del gas, con 

el objetivo de determinar: el flujo de gas y condensado separado en el proceso a 

diferentes condiciones de presión de compresión y temperaturas de enfriamiento 

como se explica en los acápites 3.3.2.2, 3.3.2.3, composición del gas tratado  en 

los acápites 3.3.2.5, 3.3.2.6 y poder calorífico del gas expuesto en el acápite 

3.3.2.4.  

 

El software Hysys, trabaja con ecuaciones de estado típicas o recomendadas 

para un proceso en particular. Para procesos de hidrocarburos ya sea petróleo o 

gas, Hysys recomienda usar la ecuación de estado de Peng Robison, mediante la 

cual se realizan los cálculos de equilibrio líquido vapor, y con balances de masa y 

energía se determina los respectivos flujos de líquido y gas separados. En la 

expresión [44] se expone la ecuación de estado de Peng Robinson, y con el uso 

de las ecuaciones desde la [45] hasta la [49] se obtienen los términos de la 

ecuación anterior (Aspen Tech, 2004). 
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Donde: 

P:   presión del sistema 

R.   constante de los gases  

T:   temperatura del sistema 

V:   volumen del sistema 

a:   constante de la ecuación de Peng Robinson 

b:   volumen ocupado por las moléculas 

aC: factor acéntrico 

TC: temperatura crítica 

PC: presión crítica 

 

El término “a” se obtiene con las siguientes relaciones: 

 

)1(1 5,0
rTS -+=a

 

226992,05422,137464,0 WWS -+=

 

Donde: 

S:   valor calculado 

Tr:  temperatura reducida del gas 

W:  constante dependiendo de cada tipo de compuesto 

 

A continuación se citan los pasos para simular el proceso 

 

-   Se inició Hysys dando clic en el botón: inicio, programas, Hyprotech, 

Hysys. 

-   Se creó un nuevo caso en el simulador, dando clic en File, New case.  

-   Se procedió a crear un paquete de fluido, es decir una corriente de 

material, donde se ingresaron las variables de diseño o grados de libertad, 

que se puede especificar o establecer en forma independiente. En la Figura 

2.14 se aprecia la lista de componentes de hidrocarburos a seleccionar y 

en la Figura 2.15 la selección del paquete de fluido. 
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Figura 2.14  Ventana de la lista de componentes  
 

 
 

Figura 2.15  Ventana de selección de un paquete de fluidos 
 

-   Se seleccionaron los componentes a usar, haciendo doble clic sobre cada 

uno de ellos, o pulsando el botón Add pure (Agregar puro). La lista de 

componentes se desglosan según su fórmula química. Ya seleccionados 

todos los componentes, se cerró la ventana.  

-   Se ingresó la corriente “Gas natural”; dando clic en F4 apareció la paleta 

Case (Main), se seleccionó la flecha azul y se la arrastró. Dando doble clic 

sobre la flecha se ingresaron las variables requeridas en nuestro paquete 

de fluido, que son: presión, temperatura, flujo y composición del gas. Las 

tres primeras variables se las obtuvieron de datos tomados en campo, y en 

cambio la composición de los resultados de la cromatografía que se 

realizó. En la Figura 2.16 se muestra la barra de herramientas de equipos y 

corrientes a usar en una simulación. 
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Figura 2.16  Ventana de selección de corrientes y equipos 
 

 

2.4.2   DIMENSIONAMIENTO DE OPERACIONES UNITARIAS A UTILIZAR 

EN LA SIMULACIÓN 

 

Se procedió a dimensionar los siguientes equipos: separador, aeroenfriador, y el 

intercambiador de calor gas-gas y se determinaron los parámetros de operación 

del compresor y del sistema de refrigeración. Esto con el fin de ingresar los 

parámetros requeridos en el simulador, y así poder efectuar la simulación.  

El separador de gas y condensado ya fue dimensionado en el capítulo anterior, 

obteniéndose la longitud y el diámetro de este, parámetros que se usaron en la 

simulación.  

 

 

2.4.2.1   Parámetros de operación del compresor 

 

El compresor se encuentra luego del separador de admisión. Este equipo 

incrementó la presión del gas a diferentes valores (citados en el acápite  2.4.4) 

con el fin de remover condensado del gas producto de la condensación de 

hidrocarburos pesados mediante el enfriamiento con aire. A continuación se citan 

los parámetros de operación del compresor: 
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-   Se determinó la relación de compresión, con el fin de determinar el número 

de etapas a usar en la compresión. 

-   Se calculó el valor del exponente isoentrópico k del gas, el cual es el 

cociente de las capacidades caloríficas del gas a presión y a volumen 

constante. 

-   Se estableció la temperatura del gas en cada una de las etapas de 

compresión. 

-   Se determinaron los factores de compresibilidad a la entrada y salida del 

compresor mediante el simulador Hysys. 

-   Finalmente se obtuvo la potencia del compresor necesaria para que 

comprima el gas hasta la presión requerida.   

 

 

2.4.2.2   Dimensionamiento del aeroenfriador 

 

El aeroenfriador es un ventilador que consta de una serie de aspas, que mediante 

el giro de estas provocan crear turbulencia en el aire circundante, para efectos de 

enfriar al gas caliente que sale del proceso de compresión. El objetivo del 

dimensionamiento fue determinar el diámetro y potencia del aeroenfriador a partir 

del siguiente procedimiento: 

 

-   Se determinaron las siguientes propiedades del gas: capacidad calorífica a 

presión constante (Cp), viscosidad (μ) y constante de conductividad térmica 

(k) con la ayuda del Hysys.  

-   Se fijó la temperatura del aire, la cual corresponde a la temperatura de 

bulbo seco que es de 40,0 °C.  

-   Se calculó el flujo calórico a remover del gas, caída de presión en los 

aeroenfriadores mediante la simulación realizada en el Hysys. 

-   Se realizaron los cálculos para determinar en orden: el coeficiente global 

de transferencia de calor para una presión de operación específica, 

incremento de la temperatura del aire, diferencia media de temperatura 

corregida CMTD, área y número de tubos, velocidad másica del gas, 

cantidad y velocidad másica del aire. 
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-   Finalmente se determinó el diámetro y la potencia del aeroenfriador.  

 

 

2.4.2.3   Dimensionamiento del intercambiador de calor 

 

Se dimensionó el intercambiador de calor de tubos y coraza, el mismo que se 

encuentra luego del proceso de compresión, enfriamiento con aire y separación 

de condensado del gas. Este equipo cumple la función de dar un preenfriamiento 

a la corriente gaseosa mediante el intercambio calórico con una corriente más fría 

de gas que proviene del sistema de refrigeración con propano. Las dimensiones 

de los tubos y coraza fueron determinadas mediante la siguiente secuencia: 

 

-   Se determinaron las temperaturas de entrada y salida de los fluidos 

caliente y frío, así también el flujo de calor a intercambiar, el área de 

transferencia, las dimensiones del intercambiador y finalmente el 

coeficiente de transferencia de calor de la simulación (Usim) mediante el 

software Hysys. 

-   Se calculó el coeficiente de transferencia de calor analítico (Uanalítico), para 

ello se realizó un cálculo analítico de los siguientes parámetros: diferencia 

media de temperatura logarítmica LMTD, caídas de presión y resistencias a 

la transferencia de calor por el lado de tubos y coraza. 

-   Finalmente se compararon los valores de los coeficientes de transferencia 

de calor (analítico y determinado por Hysys), con el fin de determinar el 

porcentaje de varianza entre los valores de los coeficientes y determinar la 

factibilidad de uso de un intercambiador dimensionado analíticamente. 

 

  

2.4.2.4   Parámetros de operación del sistema de refrigeración 

 

El gas que salió del intercambiador de calor gas-gas se enfrío en un ciclo 

mecánico de refrigeración cerrado con el uso de propano como refrigerante. A 

continuación se describen los pasos realizados para obtener los parámetros de 

operación de este sistema refrigeración calculados analíticamente.  
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-    Se fijaron la temperatura de condensación y evaporación a sus respectivas 

presiones de vapor del propano.  

-  Se determinaron mediante el uso del Hysys: cantidad de refrigerante, flujo 

calórico intercambiado y la potencia del compresor real. 

-   Se realizó el balance energético (entalpías) en cada etapa del ciclo de 

refrigeración (expansión, evaporación, compresión y condensación) para 

obtener la cantidad de refrigerante y la potencia teórica del compresor y así 

compararlos con los resultados que obtuvo el simulador. 

 

 

2.4.3   SIMULACIÓN DEL PROCESO DE REMOCIÓN DE CONDENSADO Y 

AGUA DEL GAS 

 

Se simuló el proceso de remoción de líquidos del gas natural, mediante el 

software Hysys. Este proceso tiene como finalidad la separación de condensado 

de hidrocarburos pesados y agua del gas. En la Figura 2.17 se indica el diagrama 

de flujo del proceso simulado.  



  
 

 
 

F
ig

u
ra

 2
.1

7 
 D

ia
gr

am
a 

de
 f

lu
jo

 d
el

 p
ro

ce
so

 d
e 

re
m

oc
ió

n 
de

 c
on

de
ns

ad
o 

y 
ag

ua
 d

el
 g

as
 

 

 

67 



68 
 

 
 

El proceso de simulación se dividió en dos etapas, que son: 

 

Etapa de compresión y enfriamiento con aire:  

 

-   Un flujo de 1,0E+06 ft3/d de gas a una temperatura de 40,0 °C y 34,3 psia 

ingresó primeramente a un separador de admisión, esto con el fin de 

remover agua. 

-   La corriente (gas separado) se dirigió a un compresor, donde se tiene 

como variable independiente la  presión de la corriente (gas comprimido). 

-   Posteriormente el gas calentado producto de la compresión, se lo enfrió 

con un aeroenfriador (ventiladores), el cual trabaja con el aire ambiente 

como fluido enfriador. La temperatura del aire corresponde a la 

temperatura de bulbo seco. 

-   Finalmente el gas que se enfrió ingresa a un separador de gas, agua y  

condensado (separador primera etapa). En la Figura 2.18 se ilustra el 

diagrama de flujo para esta primera etapa. 

 

 
 

Figura 2.18  Diagrama de flujo del proceso simulado en Hysys (etapa de compresión y 
enfriamiento con aire)  
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Etapa de enfriamiento con intercambiador de calor gas-gas y refrigeración con 

propano:  

 

-   El gas que salió del separador de la primera etapa, fue pre-enfriado en un 

intercambiador de calor gas-gas (tubos y coraza). 

-   Luego se bajó la temperatura del gas en un enfriador que usa como fluido 

refrigerante propano. El gas frio ingresó a un separador de baja 

temperatura y en este se dio la segunda separación de gas.  

-   La corriente de gas separada (gas separado segunda etapa) se la recirculó 

al intercambiador gas-gas para que sea utilizada como fluido de 

enfriamiento en este equipo, con lo que adquiere calor de la corriente (gas 

separado primera etapa) por lo que se calentó. 

-   Finalmente el gas libre de condensado de hidrocarburos pesados y agua 

se dirigió a los generadores para ser utilizado como combustible.  

-   El condensado separado en el separador (segunda etapa), pasó al estado 

gaseoso (gas a teas), debido a que al someterse en contacto con el medio, 

su temperatura aumenta y su presión disminuye. En la Figura 2.19 se 

aprecia el diagrama de flujo de la segunda etapa de separación. 

 

 
 

Figura 2.19  Diagrama de flujo del proceso simulado en Hysys (etapa de enfriamiento con 
intercambiador de calor gas-gas y refrigeración con propano) 
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Realización de la simulación del proceso: Para construir la simulación se 

realizaron los pasos a continuación descritos: 

 

-   Se procedió a dimensionar analíticamente los siguientes equipos: 

separador, aeroenfriador y el intercambiador de calor,  con la finalidad de 

ingresar los parámetros requeridos de estos en la simulación. Por otro lado 

se determinaron los parámetros de operación del compresor y del sistema 

de refrigeración tanto analíticamente como con el uso del software Hysys, 

con el fin de comparar estos resultados y cuantificar el porcentaje de 

varianza entre los valores. 

-   Se determinaron las variables independientes a usar en la simulación como 

presión de compresión y temperatura de la corriente (gas frío).  

-   Se realizó una simulación complementaria a la simulación principal. La 

simulación que se efectuó es la del ciclo de refrigeración con propano, para 

el efecto de poder determinar parámetros en este sistema de refrigeración 

como: cantidad de refrigerante a utilizar para un requerido flujo de calor a 

remover del gas, potencia del compresor (sistema de refrigeración). En la 

Figura 2.20 se ilustra el diagrama de flujo del ciclo de refrigeración que se 

simuló en el Hysys. 

  

 
 

Figura 2.20  Diagrama de flujo del ciclo de refrigeración 
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Los datos que se utilizaron en el sistema de refrigeración son:  

 

-  Flujo de calor a remover del gas (obtenido anteriormente en la simulación). 

-   Temperaturas luego del evaporador o enfriador y del condensador, es           

decir de las corrientes 1 y 3 respectivamente. 

-   Fracciones de vapor en las corrientes anteriores. 

 

 

2.4.4  VARIABLES INDEPENDIENTES A USAR EN LA SIMULACIÓN DEL 

PROCESO 

 

Se procedió a evaluar diferentes escenarios de simulación, con el fin de 

determinar la relación óptima volumen de condensado y volumen de gas que se 

puede obtener. Las variables manipuladas con las que se trabajaron son la 

presión de compresión y la temperatura de la corriente (gas frío), ya que estas 

representan variables independientes del proceso y se las puede variar. En la 

siguiente Tabla 2.2 se muestra los niveles de presión y temperatura. 

 

Tabla 2.2  Valores de presión de compresión y temperaturas de enfriamiento  
 

Presión (psia) 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500 

Temperatura (° C) -20 - 15 - 10 - 5 0 5 10 

 

Cabe recalcar que para cada valor de presión utilizado, se usaron todos los siete 

niveles de temperaturas de la corriente (gas frío). Es decir todas las variables se 

relacionaron entre sí, donde se obtuvieron 70 diferentes simulaciones a evaluar. 

 

 

2.5   ESTIMACIÓN DEL COSTO DEL PROCESO DE REMOCIÓN 

DE LÍQUIDOS Y GAS 

 

Finalmente luego de que se obtuvo el diseño del proceso de tratamiento de gas, 

se establecieron los costos del proceso. Esto se realizó mediante cotizaciones 
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directas de varias empresas especializadas en venta y construcción de equipos 

de compresión, enfriamiento, y separación de gas, donde se proveyó al vendedor 

de todos los parámetros técnicos necesarios de trabajo que fueron: 

 

-    Flujo, composición, temperatura, presión y propiedades físicas del gas. 

-   Condiciones ambientales del lugar en el que trabajará el equipo como: 

presión atmosférica, temperatura ambiental, altura con respecto al nivel del 

mar. 

-   Presiones y temperaturas de entrada y salida del gas a cada equipo. 

-   Potencia del equipo y carga calórica a intercambiar. 

 

Aguilar (2007), indica que si no es posible obtener el costo de un equipo para 

diferentes  capacidades de operación, se usa la ley exponencial o de potencias 

que se describe en la ecuación [50], la que se utilizará en el subcapítulo 3.5: 

  

n
BBE QQII )/(=

 

Donde: 

IE:   costo del equipo a la capacidad requerida Q 

IB:   costo del equipo a la capacidad base o conocida QB 

QB: capacidad base o conocida 

Q:  capacidad requerida 

n:   constante que depende del tipo de equipo 

 

Los valores de las constantes n de algunos equipos se muestran en la Tabla 2.3. 
 

Tabla 2.3  Valores de los exponentes n para diferentes equipos según sus capacidades 
 

Equipo Rango del tamaño Unidades Valor de n 

Compresor Centrífugo 200 – 30 000 hp 0,62 

Intercambiador de calor 20 – 20 000 ft2 0,59 

Motor 10 – 25 / 25 – 200 hp 0,56 / 0,57 

Otros equipos NA --- 0,60  
         Olson et al., 2006 
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3.   RESULTADOS Y DISCUSIÓN 

 

3.1   CARACTERIZACIÓN DEL GAS NATURAL, CONDENSADO 

Y EMISIONES GASEOSAS DE LOS GENERADORES 

 

3.1.1   CARACTERIZACIÓN DEL GAS NATURAL 

 

Se caracterizó el gas natural asociado que se utiliza como combustible en los 

generadores de la empresa ENAP SIPEC. Se efectuaron los análisis de: 

cromatografía de gas y determinación de compuestos de azufre, con el fin de 

establecer el adecuado tratamiento de gas a aplicar. De los resultados expuestos 

en los subcapítulos 3.1.1.1 y 3.1.1.2 se determinó que hay que someter al gas a 

un proceso de deshidratación, y remoción de hidrocarburos pesados como: 

butanos, pentanos y hexano. 

 

 

3.1.1.1   Cromatografía del gas natural 

 

La cromatografía del gas natural se realizó para determinar la composición de los 

hidrocarburos livianos (metano, etano, propano), pesados (butanos, pentanos, 

hexano), además agua, dióxido de carbono, y nitrógeno.  

 

En la Tabla 3.1 se indican los resultados de la composición de gas que ingresa a 

los generadores, además se puede observar que la composición del metano es 

de alrededor del 50,0 % en fracción molar, por lo tanto entra en la categoría de 

gas natural asociado, ya que para definirlo como natural puro debe tener una 

composición mínima en metano de 80,0 % en fracción molar y los demás 

componentes presentar mínimas concentraciones. La concentración típica de una 

corriente de gas natural se puede apreciar en la Tabla 1.1.  

 

La concentración de los hidrocarburos pesados como: butanos, pentanos y 

hexanos representan alrededor de un 12,0 % en fracción molar de la composición 
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total del gas y el propano alrededor de un 15,0 % en fracción molar. Según Arnold 

y Stewart (1999) se puede remover hidrocarburos pesados mediante un 

tratamiento de compresión, enfriamiento y separación de gas, y así se puede 

llegar a las temperaturas de rocío de estos componentes, con ello se los obtendrá 

en estado líquido o condensado y finalmente se los puede separar de la corriente 

gaseosa.  

 

La concentración de agua es de un 3,0 % en fracción molar aproximadamente, 

por lo que es necesario realizar una separación agua - gas mediante separadores, 

scrubbers, filtros coalescentes para que el gas ingrese libre de humedad a los 

generadores. Cabe recalcar que actualmente la CPF del bloque MDC cuenta con 

un sistema de deshidratación de gas, sin embargo como aún existe la presencia 

de agua y condensado en el gas que ingresa a los generadores, es indispensable 

el uso de otros equipos de separación gas-líquido en la CPF. 

 

Tabla 3.1  Resultados de la composición y poder calorífico del gas natural mediante 
cromatografía de gases 

 

Componente Fórmula % Peso Fracción molar  

Metano CH4 26,29 0,4934 

Etano C2H6 9,63 0,0964 

Propano C3H8 21,22 0,1448 

iso-Butano i-C4H10 6,23 0,0322 

n-Butano n-C4H10 8,50 0,0440 

iso-Pentano i-C5H12 4,28 0,0179 

n-Pentano n-C5H12 2,97 0,0124 

Pentano C5H12 0,15 0,0006 

iso-Hexano i-C6H14 2,04 0,0071 

n-Hexano n-C6H14 1,66 0,0058 

Hexano C6H14 0,18 0,0006 

Nitrógeno N2 2,97 0,0318 

Dióxido de Carbono CO2 12,29 0,0839 

Agua H2O 1,77 0,0295 

PODER CALORÍFICO DEL GAS (Btu/ft3) 1 486 
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3.1.1.2   Concentración de azufre como: sulfuro de hidrógeno H2S, sulfuro de 

carbonilo COS y mercaptanos RSH en el gas natural 

 

La presencia de compuestos ácidos como sulfuro de hidrógeno H2S, sulfuro de 

carbonilo COS y mercaptanos RSH en el gas natural le confiere la particularidad 

de gas agrio. Por lo cual es necesario conocer la composición de los compuestos 

con azufre  en el gas, para darle el respectivo tratamiento de separación. En la 

Tabla 3.2 se indican los resultados de la concentración de los tres compuestos en 

el gas natural asociado que ingresa a los generadores, y los gases de tres 

diferentes arenillas (H, UH y T) que componen los yacimientos.  

 

Tabla 3.2  Resultados de la concentración de compuestos ácidos en el gas natural de las 
arenillas (H, UH y T) y el gas combustible de los generadores  

 

Nombre del 
compuesto 

Fórmula 

 

Concentración 

 

Gas 

(ingresa a 
generadores) 

Gas 

(arenilla 
H) 

Gas 

(arenilla 
UH) 

Gas 

(arenilla 
T) 

Sulfuro de 
carbonilo 

COS ppm 31,30 69,60 21,15 42,20 

Mercaptanos RSH ppm 0,00 109,10 38,81 82,30 

Sulfuro de 
hidrógeno 

H2S ppm 0,00 0,00 0,00 0,00 

 

Como se aprecia en la Tabla 3.2 no existe la presencia de mercaptano ni sulfuro 

de hidrógeno en el gas que ingresa a los generadores, pero sí de una pequeña 

concentración de COS. Por otro lado se constata concentraciones entre 20 y 100 

ppm de COS y RSH en los gases de las arenillas H, UH y T. Según Arnold y 

Stewart (1999) el sulfuro de carbonilo se forma principalmente por la reacción 

entre sulfuro de hidrógeno y dióxido de carbono (CO2), pero también puede 

originarse a partir de interacciones o reacciones del azufre elemental presente en 

el condensado y el CO2, siendo este último factor el desencadenante del origen 

del COS en las muestras de gases. Por otro lado los mercaptanos se producen 

por reacciones entre azufre (S) e hidrocarburos de la familia de los alcanos, 

además los disulfuros (R-S-S-R') pueden reaccionar con un agente reductor como 

hidruro de litio aluminio para formar dos mercaptanos distintos. 
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Las muestras de los gases de las arenillas (H, UH y T) fueron tomadas en los 

separadores bifásicos y trifásicos, zona previa al tratamiento de separación de 

condensados y gas, por lo tanto el gas coexiste con la fase líquida. Por lo que 

existe la presencia de COS y RSH en estos tres gases de las arenillas, por cuanto 

el azufre presente en el condensado interacciona o reacciona con el CO2 e 

hidrocarburos de alcanos del gas natural asociado.  

 

Por otro lado existe solamente la presencia de COS en el gas que ingresa a los 

generadores, ya que el gas ya fue sometido al proceso de separación de 

condensado y gas, por lo tanto el contenido de azufre en el condensado es mucho 

menor, con lo cual hay menor posibilidad de que se produzcan reacciones entre el 

azufre del condensado, el CO2 y alcanos de hidrocarburos. Sin embargo hay la 

presencia de una mínima concentración de COS, debido a que aún queda 

condensado que coexiste en el gas y por ende el azufre elemental reacciona con 

los compuestos mencionados anteriormente para formar COS. Con el diseño 

propuesto de separación de condensado del gas se logrará remover mayor 

volumen de condensado y así se tenderá a reducir las concentraciones de 

compuestos con azufre.  

 

Con los resultados del análisis de compuestos de azufre que se efectuó, se 

determinó que el gas que ingresa a los generadores como combustible no es de 

tipo ácido, ya que de los tres compuestos sólo existe COS en mínima 

concentración, por lo tanto el tratamiento que se le debe dar al gas no es de 

remoción de compuestos ácidos. Si a futuro ENAP SIPEC explora nuevos 

yacimientos y encuentra gas natural ácido, este debe ser sometido a un 

tratamiento de remoción de compuestos de azufre, que según Guo y Ghalambor 

2005, se puede usar solventes físicos, químicos o materiales adsorbentes sólidos, 

para que absorban o adsorban el compuesto ácido en una columna de 

tratamiento. Este tratamiento sería necesario debido a que estos compuestos en 

el gas provocan problemas de corrosión en  tuberías y equipos, además el azufre 

de los compuestos al reaccionar con el oxígeno del aire genera dióxido de azufre 

a la atmósfera.  
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3.1.2   CARACTERIZACIÓN DEL CONDENSADO 

 

3.1.2.1   Cuantificación de condensado en MDC 

 

La cuantificación del condensado se realizó en dos scrubbers (grande y pequeño) 

de la CPF del bloque de MDC, los que se encuentran en la zona de ingreso del 

gas a los generadores, a unos tres metros de distancia de separación scrubbers – 

generadores. La recolección se efectuó en dos días para cada uno de los 

scrubbers. Para el scrubber grande se determinó un volumen acumulado de 

condensado en el día uno de 130 L y en el día dos de 274 L y para el scrubber 

pequeño en el día uno 123 L y en el día dos 207 L como se muestra en las Tablas 

3.3 y 3.4 respectivamente. Cabe resaltar que se obtuvo mayor  volumen de 

condensado en las horas de la noche y madrugada, ya que la temperatura 

ambiental baja y los vapores de los hidrocarburos (butanos, pentanos, hexanos) 

empiezan a condensar; por el contrario en horas donde la temperatura ambiental 

se incrementa (medio día), se tiene menor volumen de condensado. 

 

Tabla 3.3  Resultados de la cuantificación de condensado en el scrubber grande 
 

Día de 
muestreo 

Intervalo de 
tiempo entre 

muestreo 
(horas) 

Tiempo 
acumulado de 

muestreo (horas) 

Volumen de 
condensado 

recolectado en 
(L) 

Volumen 
acumulado total 
recolectado en 

(L) 

  

 

Día 1 

0 0 0 0 

3 3 31 31 

3 6 29 60 

3 9 40 100 

2 11 30 130 

 

 

Día 2 

13 13 147 147 

3 16 34 181 

5 21 40 221 

2 23 26 247 

2 25 27 274 
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Tabla 3.4  Resultados de la cuantificación de condensado en el scrubber pequeño 
 

Día de 
muestreo 

Intervalo de 
tiempo entre 

muestreo 
(horas) 

Tiempo 
acumulado de 

muestreo (horas) 

Volumen de 
condensado 

recolectado en 
(L) 

Volumen 
acumulado total 
recolectado en 

(L) 

  

 

Día 1 

0 0 0 0 

4 4 43 43 

3 7 35 78 

2 9 21 99 

2 11 24 123 

 

 

Día 2 

13 13 107 107 

3 16 26 133 

3 19 23 156 

3 22 24 180 

2 24 27 207 

 

Se determinó un flujo promedio de condensado de 10 L/h en cada uno de los 

scrubbers, con un flujo de 480 L/d de condensado para ambos equipos en los dos 

días, de los cuales las dos terceras partes aproximadamente correspondieron a 

agua y la otra parte a condensado. Debido a que al realizar la cuantificación del 

líquido se visualizó dos fases, la acuosa se depositó al fondo del recipiente debido 

a su mayor densidad en relación a la fase condensada. Por lo tanto se obtuvo 320 

L/d de agua y 160 L/d de condensado aproximadamente.  

 

Los componentes que primero condensan son los hidrocarburos pesados, es 

decir el hexano, pentano, después los demás compuestos en orden descendente 

según el peso molecular hasta llegar al metano. Además hay que mencionar que 

la temperatura de rocío de cada componente es función de su presión parcial, y 

se tiene una relación directa entre presión y temperatura de la fase inicial de 

condensación, es decir si la presión aumenta de igual manera la temperatura de 

rocío se incrementa.  

 

En la Tabla 3.5 se muestra las temperaturas de rocío de cada componente del 

gas (entrada a generadores) a su respectiva presión parcial. La presión total del 
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gas es 34,3 psia, y para obtener la presión parcial de cada componente se 

multiplica la fracción molar por la presión total. Estas temperaturas de rocío se las 

obtiene del diagrama presión vs entalpía o de algún simulador de procesos 

petroleros como el Hysys. 

 

Tabla 3.5  Temperaturas de rocío de cada componente del gas que ingresa a los 
generadores  

  

Componente Presión parcial (psia) Temperatura de rocío (°C) 

Metano 16,92 - 160,19 

Etano 3,31 -107,11 

Propano 4,97 -61,54 

iso-Butano 1,10 -42,00 

n-Butano 1,51 -30,64 

iso-Pentano 0,61 -7,83 

n-Pentano 0,45 0,00 

Hexano 0,46 29,50 

 

 

3.1.2.2   Concentración de azufre total en el condensado 

 

Dentro de los factores de la presencia de sulfuro de carbonilo en el gas está la 

reacción entre el azufre elemental y el dióxido de carbono del gas y en cambio 

para los mercaptanos de igual manera está la reacción del azufre e hidrocarburos 

del gas. Por lo tanto radica la importancia de determinar la concentración del 

azufre en el condensado que coexiste con la fase gaseosa del gas natural 

asociado, estos resultados se exponen en la Tabla 3.6, en donde se constata una 

concentración de 1 230 ppm de azufre total en la muestra tomada en el recipiente 

de drenaje de líquidos de los separadores de las arenas (T, U y H), esto se debe 

a la coexistencia de condensado agua y crudo, y al poseer este último alto 

contenido de azufre en su composición, el crudo contamina al condensado, 

prueba de esto es la coloración negra que tomó la muestra. Se tiene la mezcla 

condensado y crudo por cuanto la muestra tomada corresponde a la primera 

etapa de separación de fases líquidas (crudo, condensado, agua) y gaseosa, por 
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ende aún no se ha realizado un proceso adicional de separación por gravedad o 

por coalescencia para obtener condensado libre de los demás compuestos.  

 

Tabla 3.6  Resultados de la concentración de azufre total en el condensado (Método 
ASTM 4294) 

 

Lugar 
muestreado 

Color de la 
muestra 

Hora del 
muestreo 

Concentración de 
Azufre Total (S) 

(% peso) 

Concentración de 
Azufre Total (S) 

(ppm) 

Condensado  en 
recipiente de 
alivio del gas  
(separadores) 
arenas T-U-H 

Negro 7:20 0,123 1 230 

Condensado en 
recipiente de 
alivio del gas 

(botas) 

Amarillo claro 7:35 0,0195 195 

Condensado en 
recipiente de 
alivio del gas 

(botas) 

Amarillo claro 11:15 0,0175 175 

Condensado del 
scrubber grande 

Amarillo claro 7:43 0,0215 215 

Condensado del 
scrubber grande 

Amarillo claro 11:25 0,0203 203 

Condensado del 
scrubber 
pequeño 

Amarillo claro 7:55 0,0258 258 

Condensado del 
scrubber 
pequeño 

Amarillo claro 11:40 0,0307 307 

 

La concentración de azufre total en la muestra del recipiente de drenaje de líquido  

del gas de venteo de botas y tanques (alrededor de 200 ppm) es menor que la 

anterior, por cuanto los fluidos ya fueron sometidos a un proceso de separación 

tanto en los separadores como en los tanques de lavado, por lo cual el 

condensado se encuentra libre de crudo y con menor cantidad de agua.  

 

Se determinaron concentraciones de azufre total en el rango de 200 ppm para el 

condensado del scrubber grande y entre 260 a 300 ppm en el pequeño, 
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resultados que no varían significativamente según la hora de muestreo. Por este 

motivo el azufre total en el condensado reacciona con el dióxido de carbono del 

gas para formar sulfuro de carbonilo y con hidrocarburos de la familia de los 

alcanos para dar como producto mercaptanos.   

 

Por lo tanto con la remoción de condensado, se reduce considerablemente las 

concentraciones de compuestos de azufre en el gas y por consecuencia al 

combustionar al gas  no se tiene emisiones de gases con azufre como el dióxido 

de azufre. Si se utiliza el condensado para recuperación de gasolina natural, es 

necesario remover el azufre, que según Arnold y Stewart (1999) se lo realiza por 

medio de una torre líquida-líquida en contracorriente, en el que soluciones como: 

hidróxido de potasio (KOH), metanol (CH3OH) y cloruro de cobre (CuCl) absorben 

al azufre, o también se usan para estos fines tamices moleculares o carbón 

activado. 

 

 

3.1.3   CARACTERIZACIÓN DE LAS EMISIONES GASEOSAS DE LOS 

GENERADORES 

 

La caracterización de las emisiones gaseosas de los generadores se basó en el 

monitoreo de dióxido de azufre (SO2) emitido al aire como producto de la 

combustión del gas natural asociado. En la Tabla 3.7 se muestra los resultados de 

la concentración del SO2 para cuatro monitoreos efectuados trimestralmente en el 

año 2010. 

 

De trimestre a trimestre los valores respectivos de concentración de SO2 para 

cada generador varían considerablemente, siendo el valor máximo de 

aproximadamente 234 mg/m3. Este valor se acerca a los resultados de azufre en 

el condensado de los scrubbers expuestos en la Tabla 3.6, ya que se encuentran 

en el rango de 200 a 300 ppm, por lo que se concluye que por balance de masa el 

azufre contenido en el condensado sale en el gas en SO2, ya que la cantidad de 

azufre que ingresa al generador es aproximadamente igual a la que sale por las 

chimeneas. Entonces si continúa el ingreso de gas con condensado ácido, no se 
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podrá dar cumplimiento con la Normativa Ambiental con respecto a valores 

máximos permisibles de emisión de SO2. 

 

Tabla 3.7  Resultados de la concentración de dióxido de azufre en las emisiones gaseosas 
de los generadores a la atmósfera para el año 2010 

 

EQUIPO 

Primer 
Trimestre 

Concentración  

SO2 

(mg/m3) 

Segundo 
Trimestre 

Concentración  

SO2 

(mg/m3) 

Tercer 
Trimestre 

Concentración  

SO2 

(mg/m3) 

Cuarto 
Trimestre 

Concentración  

SO2 

(mg/m3) 

GENERADOR 1 <10 94,1 233,2 N.O. 

GENERADOR 2 10,9 21,9 135,5 N.O. 

GENERADOR 3 <10 212,8 N.O. 135,1 

GENERADOR 4 <10 22,1 218,0 135,1 

VALOR LÍMITE 30 mg / m3 

     N.O.: No operativo 

 

Según Guo y Ghalambor (2005) la combustión de gas natural no debería generar 

compuestos de azufre en los gases de chimenea, ya que este gas por lo general 

no tiene en su composición azufre, es por esto que la normativa es estricta para 

este tipo de combustible. 

 

Al no poseer un adecuado sistema de separación de condensado, agua y gas la 

CPF del bloque MDC, tanto el gas como los líquidos ingresan a la cámara de 

combustión de los generadores. Por lo tanto el azufre contenido en el condensado 

reacciona con el oxígeno del aire, lo que da como resultado emisiones de SO2 a 

la atmósfera. Así también las detonaciones o golpeteos al interior de los 

generadores son otro indicio de la presencia de líquidos en la cámara de 

combustión, ya que las detonaciones aparecen cuando una corriente de vapor 

atraviesa una fase condensada. Estos golpeteos generan fuerzas violentas de los  

fluidos que generalmente ocasionan serios daños a las instalaciones ya sea 

tuberías o equipos (GPSA, 2004). 
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3.2   DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR DE 

CONDENSADO Y GAS 

 

La separación de las fases líquidas (condensado y agua) de la gaseosa se realiza 

en un separador, el mismo que consiste en un cilindro de acero al carbono 

dispuesto en una posición horizontal.  

 

 

3.2.1   DIMENSIONAMIENTO 

 

Los cálculos realizados para el dimensionamiento del separador son de acuerdo a 

las condiciones de ingreso del gas y de sus propiedades físicas.  A continuación 

se describe el dimensionamiento del separador de condensado y gas con base en 

la metodología del GPSA (2004). En el subcapítulo 2.3 se encuentra la 

descripción de cada término a emplear en las ecuaciones de diseño. 

 

Datos a utilizar del gas: 

Estos datos fueron tomados de la CPF del bloque de MDC y son: 

Pabsoluta = 34,44 psia 

T = 40,0 °C 

Flujo de gas a generación = 1,0 E+06 ft3/d 

 

Consideraciones: 

La partícula líquida a separar es una esfera rígida y se utiliza un separador 

horizontal para que la separación sea más eficiente, ya que el flujo de gas se 

dirige en dirección perpendicular a la gravedad, lo cual facilita la separación. 

 

Propiedades del gas y del condensado: 

Las propiedades del gas y del condensado que se citan a continuación fueron 

tomadas del simulador Hysys y son: 

 

-   Densidad de la fase gaseosa (ρg) con un valor de 0,1698 lb/ft3 

-   Densidad de la fase líquida (ρl) de 61,99 lb/ft3 
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-   Viscosidad de la fase gaseosa μg de 0,0094 g/(cm s) o llamado (centipoise) 

-   Peso molecular del gas de 30,03 lb/lbmol 

 

Determinación del tamaño de partícula a separar: 

Se determina el tamaño de gota a separar mediante la ecuación [51], y para 

aplicar las respectivas Leyes de: Stoke, Intermedia y de Newton se utiliza el 

respectivo valor de KCR. Finalmente se escoge la Ley donde menor tamaño de 

partícula se obtenga, para lograr que la separación sea más eficiente. 

 

Ley de Stoke:  
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Por lo tanto con los resultados obtenidos se escoge la Ley de Stoke, ya que se 

lograría separar gotas más pequeñas y la separación sería más eficiente. 

 

Determinación de la velocidad crítica de la partícula 

Se determina previamente el coeficiente de arrastre C´, para posteriormente 

determinar la velocidad de sedimentación.  
 

Ley de Stoke: 

Se calcula el número de Reynolds para comprobar si este valor se encuentra en 

el régimen laminar y pertenece a la Ley de Stoke. Mediante la Figura 3.1 se 

determina el coeficiente de arrastre (C´): 

 

 
 

Figura 3.1  Determinación del coeficiente de arrastre para esferas rígidas C´ vs C´Re2 
(GPSA, 2004) 

 

El coeficiente de arrastre C´ se calcula con la ecuación [52].  
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51,53Re2 =¢C                                                                                        

1,17=¢C    
                                                                                     

 

 

Por lo tanto con el valor obtenido de Reynolds se comprueba que se encuentra en 

el régimen laminar, y la Ley que rige el proceso es la de Stoke. 

 
Se determina la velocidad de sedimentación de las partículas líquidas mediante la 

ecuación [53]. 
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Determinación de la longitud y diámetro del separador bifásico. 

Se determina el flujo másico y volumétrico de gas que va a ingresar al separador, 

con el fin de determinar la longitud y diámetro del equipo mediante las ecuaciones 

desde la [54] hasta la [57]. 
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Donde: 

Pesp molar:  peso específico molar del gas en ft3 / lbmol 

MW:          peso molecular del gas en lb / lbmol 

Mgas:         flujo másico de gas en lb / s 

MMscfd:      flujo de gas en ft3 a condiciones estándar de presión y temperatura 

Qgas:          flujo volumétrico del gas en ft3/s 

LSEP:               longitud del separador en ft 

DSEP:             diámetro del separador en ft 

Vt:             velocidad de sedimentación de la partícula en ft / s 

 

Se asume un diámetro del separador, con ese valor se determina la longitud del 

separador. Según GPSA (2004) la relación que se recomienda para separadores 

horizontales de L/D es igual a dos.  El diámetro del separador asumido es de 1,5 

m o 4,92 ft, y con este valor se realiza un cálculo iterativo hasta determinar la rela-  
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ción recomendada L/D.   
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A partir del cálculo iterativo se determina que la longitud del separador es de 2,33 

m y el diámetro es de 1,16 m. 

 
Determinación del área de extracción de niebla 

Como el equipo va a estar integrado con un extractor de niebla, se necesita 

determinar la nueva velocidad terminal del gas Vt para el extractor con el fin de 

calcular el área de la malla metálica. En la Tabla 3.8 se muestran algunos valores 

de la constante K para diferentes longitudes.  

 

Tabla 3.8  Relación de K para el extractor de niebla con la longitud del separador 
 

Longitud del separador (ft) K (ft/s) 

10 0,40 – 0,50 

Otros K10(L/10) 

                                    (GPSA, 2004) 

 

Como la longitud calculada del separador no es de 10 ft, se utiliza la relación para 

otras longitudes de separador. Para la longitud de 10 ft se escoge el K de 0,40 

ft/s. A partir de la ecuación [58] hasta la [60] se muestra el cálculo de obtención 

del área de la malla coalescedora metálica. 
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El área de la malla metálica es de forma rectangular, y los resultados se 

encuentran en la Tabla 3.9. 

 

Determinación del tiempo de retención de líquidos 

El recipiente colector de líquidos es de forma cilíndrica y tiene un volumen de 

0,017 m3, con un diámetro de 0,2 m y longitud de 0,4 m y el flujo máximo a tratar 

por día es de 80 barriles. Con la ecuación [61] se determina el tiempo de 

retención. 
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Dimensiones de los separadores del proceso 

Los cálculos del dimensionamiento para todos los separadores son los mismos, 

por lo tanto se realizó solo el ejemplo de cálculo para un separador que es el de 

admisión. 

 

Resultados de las dimensiones del separador 

Se dimensionó las siguientes secciones del equipo: 

  

-   Longitudes y diámetros del separador  

-    Longitud del recipiente colector de líquidos  

-   Longitud y área de la malla coalescedora  

 

Los resultados del dimensionamiento del equipo separador se muestran en la 

Tabla 3.9.   
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Tabla 3.9  Resultados de las dimensiones del separador de gas y condensado 
 

Parámetro Valor Unidad 

Longitud del separador 2,33 m 

Diámetro del separador 1,16 m 

Área de la malla de alambre 0,18 m2 

Longitud de la malla de alambre 0,42 m 

Longitud del recipiente colector de condensado 0,40 m 

Diámetro del recipiente colector de 
condensado 

0,20 m 

 

En la Figura 3.2 se muestra el separador horizontal de gas y condensado con las 

respectivas dimensiones. 

 

AGUA CONDENSADO

GAS

MALLA DE
ALAMBRE

PLACA
METÁLICA

AGUA

CONDENSADO

CONDENSADO
LC

LC

L = 2,33 m

D = 1,16 m

L=0,40m

D = 0,20 m

L=0,42m

 
 

Figura 3.2  Resultados del dimensionamiento del separador de gas y condensado 
 

El dimensionamiento de un separador depende del flujo a tratarse como de las 

propiedades del gas (peso molecular, densidad, viscosidad), es por esto que es 

importante aclarar que en la simulación del proceso de tratamiento de gas se 

usaron tres separadores que son: de admisión, de la primera etapa y segunda 
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etapa. Los dos primeros trabajan con un flujo de un millón de pies cúbicos de gas 

y el de la segunda etapa opera con un flujo menor que depende tanto de la 

presión de compresión como de la temperatura de enfriamiento en el sistema de 

refrigeración con propano, ya que a medida que aumenta la presión del gas y 

disminuye la temperatura del gas, el flujo de condensado aumenta y por ende el 

de gas disminuye. Por lo que los resultados de la Tabla 3.9 del dimensionamiento 

del separador son solamente para el separador de admisión, en cambio los 

resultados de los otros dos equipos separadores se encuentran en el subcapítulo 

3.3.  

 

Para el cálculo del tiempo de retención de líquidos se determinó el flujo máximo a 

remover de condensado, por medio de la simulación en Hysys. El caudal máximo 

a manejar corresponde a la presión de compresión más alta a usar en la 

simulación, la cual es de 500 psia. En la Tabla 3.10 se muestra los resultados del 

tiempo de retención de líquidos como del volumen de condensado separado para 

la presión mencionada anteriormente.  

 

Tabla 3.10  Resultados del tiempo de retención de líquidos y del flujo de condensado 
separados a una presión de compresión de 500 psia 

 

Parámetro Valor Unidad 

Tiempo de retención del líquido 2,0 min 

Flujo de líquidos separados 60 barriles /d 

 

Como se puede apreciar en la Tabla 3.10 se determinó un tiempo de retención de 

líquidos de dos minutos, lo cual está en el rango normal de tiempos de retención 

de los procesos de separación gas – condensado, ya que según GPSA 2004 este 

tiempo es entre uno a dos minutos. Por otro lado se obtuvo un flujo de 

condensado separado de 60 barriles por día, sin embargo el separador puede 

manejar flujos de hasta 80 barriles por día con igual tiempo de residencia de dos 

minutos, si en un caso la producción de gas aumentara. Así también el separador 

de admisión el cual recibe el gas del bloque MDC, puede operar normalmente con 

el fin de remover el flujo de condensado cuantificado de 480 L/d o lo que 

corresponde a tres barriles por día.  
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3.3   SIMULACIÓN DEL PROCESAMIENTO DE SEPARACIÓN 

DE CONDENSADO Y GAS, MEDIANTE EL SOFTWARE 

HYSYS  

 

3.3.1   DIMENSIONAMIENTO Y PARÁMETROS DE OPERACIÓN DE LOS 

EQUIPOS A USAR EN LA SIMULACIÓN DEL PROCESO DE 

REMOCIÓN DE CONDENSADO Y GAS 

 

3.3.1.1   Parámetros de operación del compresor 

 

El gas natural que sale del separador de admisión donde se separa agua, debe 

ser sometido a un proceso de compresión con el fin de remover agua e 

hidrocarburos condensables. El equipo compresor seleccionado puede ser de 

pistón o de tornillo, los cuales se eligieron ya que según GPSA (2004) estos 

pueden operar a las condiciones necesarias de este proceso, es decir para el flujo 

de 1,0E+06 ft3/d, una presión de entrada de 34,3 psia y presión de descarga 

máxima de 500,0 psia.  

 

Se realizó el cálculo de la potencia del compresor para la presión de 300,0 psia, 

valor que se eligió porque proporciona mejores resultados con respecto a: poder 

calorífico obtenido, flujo requerido de gas a generadores, composición de los 

hidrocarburos; sin embargo el cálculo es el mismo para cualquier presión a 

evaluar. Además del cálculo de la potencia del compresor, se determinó el 

número de etapas de compresión, es decir se va a comprimir el gas en la primera 

etapa desde 34,3 psia hasta 103,0 psia y desde 100,0 psia hasta 300,0 psia, la 

diferencia de 3,0 psia es por la caída de presión. En el acápite 3.3.2.1 se explica 

con detalle la elección de la presión de 300,0 psia para el proceso. A continuación 

se enuncian los resultados de los parámetros de operación del compresor. 

 

Descripción de los parámetros de operación del compresor 

Este equipo comprime 1,0E+06 ft3/d de gas. La presión y temperatura de entrada 

al compresor es 34,3 psia y 104 °F o 40,0 °C respectivamente y la presión de 
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salida o descarga es de 300,0 psia.  

 

Datos a usar 

MW: Peso molecular del gas de 30,12 lb/lbmol tomado del análisis cromatográfico      

del gas 

 

Relación de compresión 

Se determina la relación de compresión mediante el cociente entre la presión de 

salida (2) y la de entrada (1) del compresor con la ecuación [62]: 
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Se necesitará un compresor de 2 etapas, donde la relación por etapa se 

determina con la ecuación [63]: 

 

RCetapalación =Re                                                                               
                                              

39Re ==etapalación                                                                                       
 

Entonces en la primera etapa se tiene que la presión de descarga es de 103,0 

psia, siendo 3,0 psia la caída de presión entre la descarga de la primera etapa a 

la segunda etapa. Por lo tanto 100,0 psia es la presión de entrada a la segunda 

etapa y la de salida de la segunda etapa es de 300,0 psia. 

 

Exponente K que relaciona las capacidades caloríficas a presión y a 

volumen constante 

Se calcula el valor del exponente k de 1,17 mediante la Figura 3.3. Se necesita el 

peso molecular del gas, y el GPSA (2004) recomienda escoger una temperatura 

de 150 °F en este gráfico para la mayoría de aplicaciones de compresión. 
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Figura 3.3  Exponente k de la relación de las capacidades caloríficas de hidrocarburos 
gaseosos 

(GPSA, 2004) 
 

Determinación de la temperatura de descarga de las dos etapas 

Las temperaturas de descarga de las dos etapas se determinaron con la ecuación 

[64]. En el acápite 1.2.3.2 se encuentra la descripción de cada término usado en 

la ecuación. 
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-   Segunda etapa: 
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FRTTT actual °=°=+=D+= 6,37727,83705,15223,68512                                        

 

Factor de compresibilidad en la entrada y salida del compresor 

Los factores de compresibilidad (z) se obtuvieron tanto a la entrada como a la 

salida del compresor mediante la simulación en el HYSYS y son: Z a la entrada de 

0,99 y Z a la salida de 0,96, por lo que se acerca a las condiciones ideales. 

 

Potencia del compresor 

Se calcula la potencia del compresor en cada una de las dos etapas, y la total 

representa la suma de las dos. Mediante la ecuación [65] se determinó la potencia 

del compresor. 
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-   Primera Etapa: 

hpBHP 60,661
3,34
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520
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-   Segunda Etapa: 

hpBHP 10,671
100

300

520

65,14
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hpBHPBHPBHPtotal 70,13310,6760,6621 =+=+=  
            i                                                 

Para una presión de descarga de 300,0 psia con una succión de 34,3 psia se 

necesita de un compresor de 134 hp; siendo este valor calculado analíticamente. 

En el software Hysys se determinó a través de las ecuaciones de estado la 
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potencia requerida por el compresor para una sola etapa, estos resultados se 

encuentran en el acápite 3.3.2.1. Cabe recalcar que los resultados del Hysys son 

más cercanos al real, ya que el software utiliza factores de corrección para los 

cálculos a diferencia del cálculo manual que se realizó anteriormente. 

 

Para la presión de descarga de 300,0 psia se necesita de una potencia de 161 hp 

y al comparar este valor con el obtenido analíticamente de 134 hp se tiene un 

porcentaje de varianza de 16,77 %. Esto se da por cuanto el software contempla 

factores de corrección y por ende su resultado es más cercano a la realidad, sin 

embargo cuando no se dispone de herramientas como simuladores el cálculo 

analítico nos provee de resultados cercanos a la realidad que pueden usarse. Los 

resultados de los parámetros del compresor calculados analíticamente se 

encuentran en la Tabla 3.11.   

 

Tabla 3.11  Resultado de los parámetros del compresor a una presión de descarga de 300 
psia 

 
Parámetro Valor Unidad 

Potencia requerida 133,7 hp 

Número de etapas 2,0 -- 

Presión de entrada a la 
primera etapa 

34,3 psia 

Presión de salida de la 
primera etapa 

103,0 psia 

Presión de entrada a la 
segunda etapa 

100,0 psia 

Presión de salida de la 
segunda etapa 

300,0 psia 

 

   

3.3.1.2   Dimensionamiento del aeroenfriador 

 

Posteriormente a la etapa de compresión, se dimensionó un aeroenfriador es 

decir un ventilador, cuyo fin es enfriar al gas calentado producto de la combustión. 

Se usó en el simulador una temperatura de bulbo seco del aire de 40,0 °C, ya que 

esta es la que predomina la mayor parte del tiempo en MDC y la temperatura 
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requerida del gas luego del aeroenfriador se fijó en 45 °C, por cuanto según 

GPSA (2004) y experiencia de campo la temperatura del gas enfriado debe ser 

superior al menos en unos 5 °C a la ambiental. A continuación se muestra los 

resultados del dimensionamiento del aeroenfriador. 

 

Dimensionamiento 

La temperatura del gas caliente que ingresa al aeroenfriador se la obtuvo del 

Hysys y la de salida del gas natural del ventilador se fijó por sobre 5 °C a la 

temperatura ambiental promedio del campo que es de 40,0 °C.  

 

Propiedades del gas natural 

Las propiedades del gas se las obtiene del software Hysys y son: 

 

-   Capacidad calorífica cp de 0,556 Btu / lb °F. 

-   Viscosidad u de 1,68x10-2 g / cm s (centipoise). 

-   Constante de conductividad térmica K de 2,696x10-2 Btu / h ft °F. 

 

Condiciones del proceso 

La temperatura de entrada del gas al aeroenfriador, la caída de presión y flujo de 

calor intercambiado se obtiene con el simulador Hysys. 

 

-   Temperatura de entrada del gas al aeroenfriador (T1) es 372 °F o 188,9 °C. 

-   Temperatura de salida del gas del aeroenfriador (T2) es 113 °F o 45,0 °C. 

-   Caída de presión en el aeroenfriador (∆P) es de 2,9 psia.  

-   Flujo de calor intercambiado es de -5,087E+06 Btu / h.  

 

Datos para el aire 

 

-   La temperatura del aire (t1) es de 104 °F o 40,0 °C, ya que es la que 

predomina en la CPF del bloque de MDC.   

-   La capacidad calorífica del aire a presión constante (Cpaire) es de 0,24 Btu / 

lb °F. 
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Consideraciones 

Se realiza una serie de consideraciones para el dimensionamiento del 

aeroenfriador que son: 

 

-   Tipo de aeroenfriador: Tiro forzado (ya que la temperatura de entrada del 

gas al aeroenfriador es superior a los 350 °F). 

-   Tubos: De 1 in de diámetro externo con 5/8 in de alto aletas. 

-   Configuración del tubo: Triangular de 2 1/2 in. 

-   Diseño: 3 filas de tubos con un paso. (Tubos de 10 ft de largo). 

 

Elección del coeficiente global de transferencia 

Se selecciona el coeficiente global de transferencia de calor (Ux) en función de la 

presión de operación del proceso que es de 300 psia. En la Figura 3.4 se muestra 

los coeficientes de transferencia de calor a diferentes presiones.  

  

 

 
Figura 3.4  Coeficientes de transferencia de calor típicos para aeroenfriadores 

(GPSA, 2004) 
 

El coeficiente seleccionado es para 300 psiag que es de 2,6 Btu / (h ft2 °F).  

 

Aumento de temperatura del aire 

Se calcula el incremento de la temperatura del aire mediante la ecuación [66]: 
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Donde: 

∆ta: incremento de temperatura del aire en °F 

Ux: coeficiente de transferencia de calor (2,6) para enfriamiento de gas a presión     

      de 300 psia en Btu / (h ft2 °F)  

T1: temperatura de ingreso del gas natural al aeroenfriador en °F 

T2: temperatura de salida del gas natural del aeroenfriador en °F 

t1:  temperatura de ingreso del aire en °F 

 

Diferencia de temperaturas media corregida  

Se determina una diferencia de temperatura media logarítmica corregida (CMTD),  

con las ecuaciones desde la [67] hasta la [69]: 

 

LTTD

GTTD

LTTDGTTD
LMTD

ln

-
=                                                                               

 

°F 218,14 = °F 153,86) - (372 = t2- T1 = GTTD                                                                                   
 

°F 9 = °F 104) - (113 = t1- T2 = LTTD                                                                                                     
 

 °F 65  =  LMTD                                                                                                     
 

Donde: 

GTTD:  diferencia de temperatura mayor 

LTTD:   diferencia de temperatura menor 

CMTD: diferencia de temperatura media corregida 

C:         factor de corrección que es igual a uno 

t2:         temperatura de salida del aire en °F 

 

Superficie exterior de los tubos 

Se determina la superficie exterior del tubo mediante la ecuación [70].  

26,30100
656,2

5087000
fth

Btu

CMTDU

Q
A

x

x =
×

=
×

=                                                                                                          



100 
 

 
 

Donde: 

Q:  flujo calórico removido del gas en Btu/h obtenido en Hysys 

Ax: superficie exterior de los tubos en ft2 

 

Área de los haces de tubos 

El área externa de los haces de tubos (APSF) se determina de la Tabla 3.12, con 

un banco de tres filas y dispuestos en arreglo triangular.   

   

Tabla 3.12 Datos de áreas del tubo de una pulgada de diámetro externo según diferentes 
arreglos 

 

Altura de las aletas  ½ in por 9 ½ in por 10 

APF (ft2/ft) 3,80 5,58 

AR (ft2/ft2) 14,5 21,4 

Arreglo de los tubos 2 in  2 1/
4  in  2 1/

4 in  2 3/
8 in 2 1/

2 in 

APSF         3 filas 68,4 60,6 89,1 84,8 80,4 

                  4 filas 91,2 80,8 118,8 113,0 107,2 

                  5 filas 114,0 101,0 148,5 141,3 134,0 

                  6 filas 136,8 121,2 178,2 169,6 160,8 

Notas: APF: Es el área total externa del tubo AR: Relación del área de tubos de las aletas con 
el exterior  APSF: Área externa del haz de tubos de la cara de haz del tubo en ft2/ft2  

  GPSA, 2004 
 

El área total de la cara (Fa) de los haces de los tubos en ft2 se determina con la 

ecuación [71]. 

24,374
4,80

30100
ft

APSF

A
F x

a ===                                                                    

 

Donde: 

Fa:       área total de la cara de los haces de tubos en ft2 

Ax:       superficie exterior de los tubos en ft2 

APSF: área externa de los haces de tubos en ft2 / ft2  

 

Número de tubos  

Se determina el número de tubos con la ecuación [72].  
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Donde: 

Nt:     número de tubos 

APF: relación entre área externa total de un tubo y longitud en ft2/ft 

L:      longitud del tubo en ft 

 

Cantidad de aire 

Se calcula la cantidad de aire con la ecuación [73]. 
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Donde: 

Wa: flujo másico del aire en lb/h 

Q:   flujo calórico removido del gas en Btu/h obtenido en Hysys 

∆ta: incremento de la temperatura del aire en °F 

 

Velocidad másica del aire 

Se determina la velocidad másica del aire con la ecuación [74].  
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Donde: 

Ga: velocidad másica del aire en lb / h ft2 

 

Área mínima del ventilador 

Se calcula el área mínima del ventilador con la ecuación [75].   
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Donde: 

FAPF: área de un ventilador en ft2 

Nf:       número de ventiladores 

 

Diámetro del ventilador 

El diámetro del ventilador se determina con la ecuación [76].  

  

( ) ( )
mft

FAPF
VentDiam 286,6

3744
5,05,0

@=úû

ù
êë

é=úû

ù
êë

é=
pp

                                 

Volumen de aire  

Se calcula el volumen de aire mediante la ecuación [77] y con la Figura 3.5 se 

determina el factor Dr (relación de la densidad del aire con la temperatura y 

elevación sobre el nivel del mar) a una temperatura de 104 °F, que corresponde a 

la temperatura fría del aire.  

 

 
 

Figura 3.5  Relación de la densidad del aire con respecto a la presión y temperatura 
(GPSA, 2004) 
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Donde: 

ACFM: volumen de aire a condiciones del proceso en ft3/min (altitud y presión) 

DR:       relación de la densidad del aire con la temperatura y altitud 

 

Potencia del ventilador 

Se determina la potencia del compresor con un 70,0 % de eficiencia mediante la 

ecuación [78]. 
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El motor del ventilador necesita un 92,0 % de eficiencia y su potencia es de 4 hp. 

  

ventiladorhpventrealPotencia /4
92,0

6,3
==                                                           

 

En la Tabla 3.13 se muestra los resultados del dimensionamiento del equipo. 

 
Tabla 3.13  Resultados del dimensionamiento del aeroenfriador 

 

Parámetro Valor Unidad 

Diámetro del ventilador 2,0 m 

Potencia del ventilador 4,0 hp 

Longitud de los tubos 3,0 m 

Número de tubos 540 --- 

Diámetro de los tubos 0,015 m 

 

De los resultados expuestos en la Tabla 3.13, se constata un diámetro del 

ventilador de dos metros, valor que en ocasiones puede provocar problemas 

sobre todo cuando de requerimientos de espacios se trata, por lo tanto ante 

alguna situación se recomienda prever de superficie adicional en el proceso. 

 



104 
 

 
 

3.3.1.3   Dimensionamiento del intercambiador de calor de tubos y coraza 

 

El dimensionamiento del intercambiador se lo realizó con el simulador Hysys, para  

lo cual se fijó una temperatura de 10,0 °C a la corriente (gas frío) la misma que 

sale del sistema de refrigeración, una temperatura de 35,0 °C a la corriente gas 

fresco y de 45,0 °C a la corriente (gas separado primera etapa). Con estas tres 

temperaturas fijas el software determinó la temperatura de la corriente fría de 

salida del intercambiador, y así también los respectivos flujos. A continuación se 

muestra los resultados del dimensionamiento del intercambiador. 

 

Dimensionamiento 

Se dimensiona el intercambiador de calor de tubos y coraza, a continuación se 

enuncia los datos del gas caliente y frío que se utilizaron. 

 

Datos: 

Fluido caliente 

 

-   Temperatura caliente de entrada del gas (TCE) de 45,0 °C. 

-   Temperatura caliente de salida del gas (TCS) de 35,0 °C. 

-   Flujo de gas de 1 428 Kg/h o 3 149 lb/h (obtenido por Hysys). 

-   Capacidad calorífica a presión constante del gas (CPC) de 1 257,3 J / Kg °C 

(obtenido por Hysys). 

  

Fluido frío 

 

-   Temperatura fría de entrada del gas frío (TFE) de 10,0 °C.  

-   Temperatura de salida del gas frío (TFS) de 37,13 °C (obtenido por Hysys). 

-   Flujo de gas frío de 1 082 Kg/h o 2 384 lb/h (obtenido por Hysys). 

-   Capacidad calorífica a presión constante del gas (CPF) de 1 115,83 J/Kg °C 

o 0,54 Btu / lb °F (obtenido por Hysys). 

-   Viscosidad del fluido frío (μF) de 1,171x10-2 cP (obtenido por Hysys) 

-   Constante de conductividad térmica (k) de 0,0163 Btu ft/h ft2 °F (obtenido 

por Hysys). 
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Datos del simulador HYSYS: 

 

-   Flujo de calor a remover de la corriente caliente = 56 640 KJ/h. 

-   Área de transferencia de calor = 47,88 m2. 

 

Características del intercambiador: 

 

-   Tipo: Tubos y coraza. 

-   Número de pasos por los tubos y coraza: 1-1. 

-   Número de tubos: 160. 

-   Diámetro interior del tubo: 1in. 

-   Diámetro exterior del tubo: 1,50 in. 

-   Longitud de los tubos: 3 m. 

-   Diámetro interior de la coraza: 29 in. 

-   Arreglo de tubos: triangular con inclinación de 30° de 2 pasos. 

-   Separación de los deflectores: 7 in de 25,0 % de corte. 

 

LMTD: 

La diferencia de temperatura media logarítmica (LMTD) se determinó con las 

ecuaciones desde la [79] hasta la [81] : 

         

CSCEC TTT -=D          

 

FEFSF TTT -=D                                                                                                      
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Donde: 

∆TC:     variación de la temperatura por el lado del fluido caliente en °C. 

∆TF:     variación de la temperatura por el lado del fluido frío en °C. 

LMTD: diferencia de temperatura media logarítmica. 
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Coeficiente de transferencia de calor obtenido por la simulación: 

Se calcula el coeficiente de calor calculado por el software Hysys mediante la  

ecuación [82]. 
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90,382,79
82,1488,47

56640
                 

 

Donde: 

U: coeficiente global de transferencia de calor en Btu / h ft2 °F  

Q: flujo de calor removido de la corriente caliente en KJ / h 

At: área de transferencia de calor en m2 

 

Caída de presión por el lado de los tubos, y la resistencia a la transferencia 

de calor: 

Se determina las caídas de presión y la resistencia a la transferencia de calor por 

el lado de los tubos. 

  

Resistencia a la transferencia de calor: 

 

El área de flujo de la sección transversal se determina con la ecuación [83] 
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Se calcula el flujo másico y el número de Reynolds para el fluido frío, el cual se 

dirige por los tubos con las ecuaciones [84] y [85]. 
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Donde: 

A: área de flujo de la sección transversal en in2 
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G: flujo másico en lb / ft2s  
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Donde: 

Re: número de Reynolds (adimensional) 

uF:   viscosidad del fluido frío en centipoise 

Di:  diámetro interno del tubo en in 

G:  velocidad másica del fluido frío en lb / ft2 s 

 

Como el número de Reynolds es mayor a 2 000, se trata de flujo turbulento. 

Luego se calcula la resistencia a la transferencia de calor, y se tiene como dato un 

valor experimental de resistencia al film para metano puro de bibliografía GPSA 

(2004) que es (ri)1. Se utilizará este valor, ya que el metano es el componente 

mayoritario en la corriente de gas. La relación de la resistencia a la transferencia 

de calor a calcular y la obtenida experimentalmente por GPSA para el metano se 

calcula con la ecuación [86]: 

 

( ) ( )12 ii rfr =                                                                                                                               

 

Donde: 

(ri)2 = resistencia al film en el interior (segundo valor), en  h ft2 °F / Btu. 

(ri)1 = resistencia al film en el interior (primer valor), en  h ft2 °F / Btu. 

f =     relación de un valor a otro. 

 

En la Tabla 1.4 se indicaron las expresiones empleadas para caídas de presión y 

resistencias a la transferencia de calor en intercambiadores, las cuales se 

utilizarán a continuación y en la Tabla 3.14 se exponen los valores a usar en las 

mismas. 
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Tabla 3.14  Valores a usar en las expresiones de la Tabla 1.4  

 

Fluido Régimen Valor r 
LADO DE LOS TUBOS (UN PASO) 

K Cp ρ ∆P/ft μ
(2) Gi Di 

Agua Turbulento 0,0009 0,3580 1,000 62,1 0,068 0,7640 265 0,620 

HC Laminar 0,0038 0,0788 0,500 46,9 0,061 0,7260 185 0,495 

Metano Turbulento 0,0058 0,0200 0,540 0,27 0,137 0,0113 31,2 0,620 

HC Laminar 0,0490 0,0716 0,526 51,3 (4) (3) 42,3 0,834 

   LADO DE LA CORAZA 

   K Cp ρ ∆P(6) 
μ

(5) G0
(7) Do 

Agua Turbulento 0,0005 0,3950 1,007 59,8 0,23 0,2820 156,7 0,625 

HC Turbulento 0,0028 0,0762 0,557 46,8 0,25 0,5490 132,4 0,625 

Metano Turbulento 0,0038 0,0370 0,655 0,23 0,09 0,0182 6,190 0,625 

(2): viscosidad media a granel 

(3): 6,62 y viscosidad de la pared es 27,25 

(4): 0,14 psia para un tubo de 17 ft 

(5): viscosidad de la película 

(6): promedio de la velocidad másica del flujo cruzado  

HC: hidrocarburo  

      GPSA, 2004 
 

El valor de f se calcula con la ecuación [87], a partir de las constantes indicadas 

en la Tabla 3.14. Cabe recalcar que los parámetros con subíndice igual a uno 

representan a datos obtenidos experimentalmente por bibliografía GPSA (2004). 
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Donde: 

K:    conductividad térmica en  (Btu ft/ h ft2 °F) 

Cp:  calor específico en  (Btu / lb °F) 

G:    velocidad másica del fluido en (lb / ft2 s) 

D:    diámetro interior del tubo en pulgadas (in) 
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Los parámetros anteriores son para el fluido frío, el que se dirige por los tubos. La 

resistencia a la transferencia de calor se determina con la ecuación [88]: 

 

( ) ( ) ( )( )
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Fhft
rfr ii

°
===

2

12 1836,00058,066,31                                                                            

 

Caída de presión por el lado de los tubos: 

 

Los parámetros con subíndice uno, se obtienen de la Tabla 3.14. La caída de 

presión por el lado de los tubos se calcula con las ecuaciones [89] y [90]    
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Para 3 m de longitud, es decir 9,84 ft, la caída de presión es: 
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Caída de presión por el lado de la coraza, y la resistencia a la transferencia 

de calor: 

 

Resistencia a la transferencia de calor: 

El área transversal de flujo por el lado de la coraza, está dada por la ecuación 

[91]. 
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Donde: 

B:   espaciamiento de los deflectores en in 

PT: espaciado de los tubos en in 

DI:  diámetro interior de la coraza en in 

n:   número de pasos por la coraza 

C:   PT  – De 

De: diámetro exterior del tubo en in 

 

Se calcula la velocidad másica del fluido caliente con la ecuación [92]. 
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Donde: 

W:  flujo másico del fluido caliente en lb/h 

aC: área transversal de flujo por el lado de la coraza en in2 

 

Para calcular la resistencia a la transferencia de calor por el lado de la coraza, se 

procede de igual forma que para el lado de los tubos, con el uso de datos 

experimentales para el metano de la Tabla 3.14 y mediante la ecuación [93]. 

 

( ) ( )12 ii rfr =                                                                                                                              

 

Donde: 

(ri)2 = resistencia al film en el interior (segundo valor), en  h ft2 °F / Btu 

(ri)1 = resistencia al film en el interior (primer valor), en  h ft2 °F / Btu 

f =      relación de un valor a otro 

 

El valor de f se calcula con la ecuación [94]. Los parámetros con subíndice igual a 

uno representan a los obtenidos experimentalmente por GPSA (2004), como se 

aprecia en la Tabla 3.14. 
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Donde: 

K:   conductividad térmica en  (Btu ft/ h ft2 °F) 

Cp: calor específico en  (Btu / lb °F) 

G:   velocidad másica del fluido en (lb / ft2 s) 

D0:  diámetro interior de la coraza en pulgadas 

μ:    viscosidad del fluido en (g/ cm s) (centipoise) 

 

Los parámetros anteriores son para el fluido caliente, el que se dirige por el lado 

de la coraza. 

 

La resistencia a la transferencia de calor se calcula con la ecuación [95]: 
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Caída de presión por el lado de la coraza: 

Se calcula la caída de presión por el lado de la coraza, con las ecuaciones [96] y 

[97]. Los parámetros con subíndice uno, se obtienen de la Tabla 3.14. 
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Donde: 

G:   velocidad másica del fluido en (lb / ft2 s) 

D0:  diámetro interior de la coraza en pulgadas 

μ:    viscosidad del fluido en cp 

SP: número de espacios de flujo cruzado (1+Número de deflectores) 

RC: filas de tubos cruzados entre los centroides del deflector (valor asumido) 

 

Los parámetros anteriores son para el fluido caliente, el que se dirige por el lado 

de la coraza. 

 

Resistencia a la transferencia de calor por el material del tubo 

Se calcula la resistencia a la transferencia de calor por el material del tubo, con la 

ecuación [98]: 
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Donde: 

D0:   diámetro externo del tubo en in 

Di:    diámetro interno del tubo en in 

Kw:  conductividad térmica del material del tubo (se asume que el material es una 

aleación CuNi 90-10) 

rw:     resistencia al film del lado de la pared (material del tubo) 

 

Coeficiente total de transferencia de calor 

Se determina la resistencia a la transferencia de calor mediante la ecuación [99], y  

el coeficiente de intercambio de calor con la expresión [100] la misma que 

representa el inverso de la sumatoria de todas las resistencias. 
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Donde: 

ri:  resistencia a la transferencia de calor interno por el lado de los tubos en  

hft2°F/Btu 

r0:  resistencia a la transferencia de calor externo por el lado de la coraza en   h ft2 

°F/Btu 

rw:  resistencia a la transferencia de calor por el material del tubo en h ft2 °F/Btu 

rfo: resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de la     

coraza en h ft2 °F/Btu 

rfi:  resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de los 

tubos en h ft2 °F/Btu 

Ao: superficie por pie lineal exterior de los tubos en ft2 

Ai:  superficie por pie lineal interior de los tubos en ft2 

 

Comparación de los coeficientes de transferencia de calor calculado 

analíticamente y por Hysys y las caídas de presión por el lado de los tubos y 

coraza 

Se determinan los coeficientes de transferencia de calor obtenidos con Hysys y 

calculados analíticamente con las respectivas temperaturas y flujos volumétricos 

de las corrientes que entran y salen del intercambiador que se muestran en la 

Tabla 3.15.   

                
Tabla 3.15  Resultados de las temperaturas y flujos de las corrientes que ingresan y salen 

al intercambiador de calor  
 

Parámetro Valor Unidad 

Temperatura caliente de entrada (gas separado primera etapa) 45,0 °C 

Temperatura caliente de salida (gas fresco) 35,0 °C 

Temperatura fría de entrada (gas separado segunda etapa) 10,0 °C 

Temperatura fría de salida (gas a generadores) 37,1 °C 

Flujo de la corriente caliente (gas separado primera etapa) 0,9590E+06 ft3/d 

Flujo de la corriente fría(gas separado segunda etapa) 0,8236E+06 ft3/d 
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Al trabajar con una temperatura fría de gas de entrada al intercambiador de calor 

gas-gas de 10,0 °C, se tiene una temperatura de la corriente que se dirige a los 

generadores de 37,1 °C, la cual es cercana a la del proceso de la CPF de MDC 

que es de alrededor de 40,0 °C.  

 

Así también se constata una diferencia de temperatura de 10,0 °C para el fluido 

caliente y de 27,1 °C en el frío, este último valor es mayor debido a que el flujo 

caliente es superior al frío, y al ser el flujo calórico directamente proporcional a la 

masa el gas caliente le transfiere mayor calor al gas frío, con lo que la diferencia 

de temperaturas se incrementa; por otro lado se tiene un flujo de la corriente fría 

de 0,8236E+06 ft3/d ya que una fracción de gas se separa en el separador 

segunda etapa y se envía a las teas.  

 

Los resultados de los coeficientes de transferencia de calor calculado con Hysys 

(Usim) y con el coeficiente analítico (Uanalítico) se lo muestra en la Tabla 3.16.  

 

Tabla 3.16  Resultados de los coeficientes de transferencia de calor obtenido por Hysys y 
calculado por método analítico 

 

Parámetro Valor Unidad 

Coeficiente de transferencia de calor calculado con Hysys 79,82 KJ / (h m2 °C) 

Coeficiente de transferencia de calor analítico 71,33 KJ / (h m2 °C) 

 

Al comparar los dos valores de los coeficientes, se tiene un porcentaje de 

variación del 10,7 % el cuál es mínimo, por lo tanto se concluye que el 

dimensionamiento efectuado analíticamente es correcto y el intercambiador es 

factible de operación.  

 

Esto indica que cuando no se dispone de herramientas de simulación el cálculo 

analítico representa una buena alternativa para dimensionamiento de 

intercambiadores. Los resultados del dimensionamiento se muestran en la Tabla 

3.17. 
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Tabla 3.17  Resultados del dimensionamiento del intercambiador de calor de tubos y 
coraza obtenido por Hysys 

  

Parámetro Valor Unidad 

Número de tubos 160 --- 

Diámetro interior del tubo 1,00 in 

Diámetro exterior del tubo 1,25 in 

Longitud de los tubos 3,00 m 

Diámetro interior de la coraza 29,0 in 

Arreglo de los tubos 30,0 grados 

Separación de los deflectores 6,00 in 

 

 

3.3.1.4   Parámetros de operación del equipo de refrigeración 

 

La corriente preeenfriada (gas fresco) que salió del intercambiador de calor 

ingresó al enfriador o evaporador a una temperatura de 35,0 °C, y se enfrío hasta 

10,0 °C. El enfriamiento se logró mediante el uso de un refrigerante el mismo que 

al evaporarse adquiere calor de la corriente caliente. La corriente (gas separado 

segunda etapa) con una temperatura de 10,0 °C ingresó como fluido de 

enfriamiento al intercambiador gas – gas. Los cálculos analíticos de los 

parámetros de operación del circuito de refrigeración consistieron en determinar: 

 

-   Balances energéticos (entalpías) del refrigerante. 

-    Presiones y temperaturas de evaporación y condensación del refrigerante. 

-    Potencia del compresor. 

-   Flujo de calor transferido. 

-   Cantidad de refrigerante. 

  

Los parámetros calculados analíticamente se los compara con los  obtenidos por 

el simulador Hysys, con el fin de determinar el porcentaje de varianza y 

determinar la viabilidad del uso de ecuaciones analíticas cuando no se dispone de 

un software de simulación. A continuación se muestra el cálculo de los 

parámetros de operación del ciclo mecánico de refrigeración. 
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Cálculo de los parámetros de operación del circuito de refrigeración: 

Se considera una temperatura de diseño de condensación de 120 °F, por cuanto 

el medio de condensación es por lo general agua o aire. Las caídas de presión 

recomendadas por GPSA son: 

 

-   Caída de presión (∆P) de 1,5 psia del enfriador al compresor. 

-   Caída de presión (∆P) de 10 psia de la descarga del compresor al receptor.  

 

Cálculo de las presiones de vapor para el propano, a la temperatura de 

condensación y a la temperatura de refrigeración 

Se calcula las presiones de vapor a la temperatura de condensación de 120 °F, y  

a la de - 40 °F que corresponde la mínima temperatura de refrigeración para el 

propano, ya que a 14,7 psia el punto de ebullición es de - 43 °F 

aproximadamente. Las presiones de vapor a estas temperaturas son: 

 

-   Presión de vapor (Pv) a 120 °F de 240 psia. 

-   Presión de vapor (Pv) a - 40 °F de 16 psia. 

 

Balance energético de las diferentes etapas en el ciclo de refrigeración para 

el propano mediante el gráfico Presión vs Entalpía 

En la Figura 3.6 presión vs entalpía para el propano se muestra los resultados de 

los parámetros de operación del sistema de refrigeración. En el Anexo V se 

muestra las gráficas presión vs entalpía para otros hidrocarburos.  

 

 
 

Figura 3.6  Esquema del circuito de refrigeración mecánica 
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El valor del flujo calórico intercambiado en el evaporador entre el gas caliente y el 

propano que se constata en la Figura 3.6 es de 1,454E+05 Btu/h, valor que se 

obtuvo de la simulación con los datos de: flujo másico de gas caliente y 

refrigerante, capacidades caloríficas de los fluidos y variación de temperaturas de 

las corrientes caliente y fría. 

 

Se determinó el balance energético de las etapas del ciclo de refrigeración, como 

las presiones de vapor a las respectivas temperaturas de condensación y 

refrigeración de la Figura 3.7. 

  

-   A – B: Proceso de expansión. 

-   B – C: Proceso de evaporación. 

-   C – D: Proceso de compresión. 

-   D – A: Proceso de condensación. 
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A continuación se explica el proceso del ciclo de refrigeración descrito en el 

subcapítulo 1.2.3.3. 

 
Proceso de expansión (A-B): 

Este proceso se lo realiza mediante una válvula, disminuyendo así la presión del 

refrigerante desde 240 psia hasta 16 psia. Por medio de la ecuación [101] se 

determina la fracción líquida formada. 

     

LAVBLB hhxxh =-+ )1(                                                                               
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Donde 0,54 representa la fracción de vapor formado y 0,46 la del líquido. 

 

Proceso de evaporación (A-B): 

La evaporación se lleva a cabo en un intercambiador de calor. El proceso de 

refrigeración es proporcionado por el líquido frío x, y su efecto refrigerante es 

definido en la ecuación [102]. 
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La capacidad de refrigeración se refiere a la cantidad total de calor absorbido en 

el intercambiador, se expresa como: “toneladas de refrigeración” o Btu/h. La 

cantidad de refrigerante se determina con la ecuación [103]. 
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Proceso de compresión (C-D): 

El trabajo ideal isoentrópico W i para comprimir el refrigerante se determina con la 

ecuación [104]. 
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Proceso de condensación (D-A): 

El flujo calórico intercambiado en la etapa de condensación se determina con la 

ecuación [105]. 
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A continuación se resume los resultados del balance energético en la Tabla 3.18. 

 

Tabla 3.18  Resultados del balance energético del sistema de refrigeración para el propano 
como refrigerante 

 
Parámetro Valor Unidad 

Entalpía del líquido saturado en el punto B 125 Btu/lb 

Entalpía del líquido saturado en el punto A 226 Btu/lb 

Entalpía del vapor saturado en el punto B 312 Btu/lb 

Entalpía del vapor sobrecalentado en el punto D 370 Btu/lb 

  

Los resultados del balance energético se obtuvieron del diagrama presión vs 

entalpía del propano, para temperaturas de condensación de 120,0 °F o 48,9 °C y  
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de refrigeración de – 40,0 °F o – 40,0 °C. Como por lo general el fluido 

condensador del refrigerante es agua o aire se requiere tener temperaturas de 

condensación no tan bajas, por razones de facilidad en la operación y costos de 

energía, es por esto que se elige una temperatura moderada de condensación; 

por otro lado la temperatura de refrigeración de -40 °F del propano es la 

temperatura más mínima que se puede alcanzar para dar el enfriamiento, ya que 

para la presión de vapor de 14,7 psia se tiene una temperatura de evaporación de 

-43,0 °F. Se eligió el propano como refrigerante por su disponibilidad en la 

industria petrolera. 

 

En la Tabla 3.19 se presenta los resultados de los parámetros de operación del 

sistema de refrigeración obtenidos analíticamente y por el simulador.  

 

 Tabla 3.19  Resultados de los parámetros de operación del sistema de refrigeración 
obtenidos analíticamente y por Hysys 

 

Parámetro 
Valor (obtenido 
analíticamente) 

Valor (obtenido 
por el Hysys) 

Unidad 

Cantidad de refrigerante 1690,7 1792,0 lb/h 

Potencia del compresor 38,54 52,05 hp 

Flujo calórico intercambiado en 
el evaporador o enfriador 

1,454E+05 1,454E+05 Btu/h 

 

De los resultados de la Tabla 3.19 solamente el flujo calórico intercambiado se 

obtuvo por el simulador Hysys y los demás parámetros por los dos métodos. Esto 

por cuanto se necesitó realizar la simulación del proceso para tener un valor 

cercano a las condiciones reales del flujo de calor a remover de la corriente 

caliente y poder utilizarlo en el método analítico. Así mismo se constata que las 

cantidades de propano calculadas por el método analítico y por el simulador 

difieren en 5,7 %, por lo tanto al ser mínima la varianza, se comprueba que el 

balance energético realizado analíticamente es correcto, y por ende cuando no se 

dispone de un simulador estos diagramas representan unas buenas herramientas 

para el diseño de procesos.  

 

Por otro lado la potencia del compresor obtenida analíticamente varía en un 25  %  
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que la calculada por el simulador, esto se debe a que el cálculo analítico 

considera condiciones ideales por lo que no es correcto, ya que el fluido 

refrigerante no se comporta idealmente y el compresor opera con ineficiencias, 

mientras que el software Hysys emplea factores de corrección y correlaciones que 

indican el trabajo real de compresión. 

 

 

3.3.1.5   Dimensionamiento del separador de la etapa de compresión y enfriamiento 

con aire y separador de la etapa de enfriamiento con refrigeración 

 

El criterio de dimensionamiento para estos separadores es el mismo para el 

separador de admisión.   

 

En la Tabla 3.20 se encuentran algunas propiedades de las fases líquida y 

gaseosa obtenidas en la simulación y parámetros del dimensionamiento de los 

equipos. De estos resultados el flujo de gas que se dirige al separador de la etapa 

de compresión y enfriamiento con aire es menor que el de los otros dos, debido a 

que es separado una fracción de gas y condensado en el proceso. 

 

Por otro lado la densidad de la fase líquida en el separador de admisión es 

cercana a la del agua que es de 1 000 kg/m3 ya que la fase acuosa es la que 

predomina al ingreso del proceso y en cambio en los separadores de la primera y 

segunda etapa se tiene fase líquida producto de la condensación de los 

hidrocarburos, por lo que la densidad es de alrededor de los 565 kg/m3. 

 

Así también con respecto a la densidad de la fase gaseosa en el separador de 

admisión se constata que el valor es aproximadamente menor en diez veces que 

los de la corriente en los otros dos equipos, esto se debe a que la corriente de gas 

se comprime y por tal su densidad aumenta. 

 

Los resultados de las dimensiones de los equipos se encuentran en la Tabla 3.21. 
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Tabla 3.20  Propiedades de las fases líquida y gaseosa de las corrientes que ingresan al 
respectivo separador del proceso obtenidos por Hysys  

 

               EQUIPO 

                                        

 

                               PARÁMETRO 

Separador 
de 

admisión 

Separador de 
la etapa de 

compresión y 
enfriamiento 

con aire  

Separador de 
la etapa de 

enfriamiento 
con 

refrigeración 

Flujo de gas (ft3/d) 1,00x106 1,00x106 0,959x106 

Densidad de la fase líquida (kg/m3) 993 564 568 

Densidad de la fase gaseosa (kg/m3) 2,72 25,98 23,99 

Viscosidad de la fase gaseosa (cP) 0,94x10-2 1,22x10-2 1,13x10-2 

Tamaño de partícula en (μm) 51,21 149,26 34,31 

Velocidad de sedimentación (ft/s) 0,494 1,749 0,085 

 

Tabla 3.21  Resultados del dimensionamiento de los separadores de gas y condensado de 
la etapa de compresión y enfriamiento con aire y etapa de enfriamiento con refrigeración 

 

Equipo Parámetro Valor Unidad 

Separador de la etapa 
de compresión y 

enfriamiento con aire 

Longitud del separador 1,28 m 

Diámetro del separador 0,61 m 

Separador de la etapa 
de enfriamiento con 

refrigeración 

Longitud del separador 5,64 m 

Diámetro del separador 2,74 m 

 

Las dimensiones del separador de la etapa de compresión y enfriamiento con aire  

y etapa de enfriamiento con intercambiador de calor gas-gas y refrigeración con 

propano varían en una relación de uno a cinco aproximadamente, ya que el 

primer separador procesa mayor cantidad de líquidos que el otro y por ende al 

existir mayor masa líquida las gotas se aglutinan y sedimentan con mayor 

facilidad, por lo tanto este equipo  requiere una longitud menor que la del otro 

para que se efectúe la separación partícula líquida del gas. Sin embargo no es 

necesario tener un separador de la segunda etapa con las dimensiones expuestas 

en la Tabla 3.21, ya que la función del equipo en sí no es la de separar gas y 

condensado, porque la corriente condensada que se drena por la parte inferior del 

equipo pasa al estado gaseoso al disminuir su presión hasta la presión 

atmosférica.  
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Por lo tanto el equipo puede tener las dimensiones del separador de la primera 

etapa para su operación en el proceso. 

 

 

3.3.2   DIFERENTES ESCENARIOS DE SIMULACIÓN DEL PROCESO DE 

REMOCIÓN DE CONDENSADO Y GAS 

 

3.3.2.1   Potencia del compresor a diferentes valores de presión 

 

Elección del rango de presiones a comprimir 

 A partir de las simulaciones se evidencia que la presión máxima de compresión 

para que condensen prioritariamente los pesados que los livianos es de 500 psia; 

por ejemplo si se comprime el gas a 1 000 psia la fase condensada separada 

tiene mayoritariamente en su composición componentes livianos que pesados. 

Por lo tanto se tiene que a medida que aumenta la presión de compresión 

condensan los hidrocarburos desde los más pesados hasta el metano y así 

mismo se incrementa las concentraciones de los livianos en relación a los 

pesados en la corriente condensada. 

 

Cuando se requiere determinar hasta qué valor de presión es posible comprimir 

un gas puro para licuarlo, se utiliza el diagrama presión – entalpía; para los 

hidrocarburos livianos se puede comprimir hasta un valor promedio de 600 psia, y 

para los pesados una presión máxima de 500 psia; estos valores representan las 

presiones críticas. En el caso del gas de M.D.C que ingresa al proceso es posible 

comprimirlo hasta su presión crítica de 1 698 psia, pasado este valor ya no se 

puede pasar al gas al estado líquido.   

 

Resultados de la potencia del compresor en función de la presión de 

descarga 

En la Tabla 3.22 se evidencia que a medida que aumenta la presión de 

compresión se incrementa la potencia requerida por el compresor y así también 

los costos por consumo de energía suben. 
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Tabla 3.22  Resultados de la potencia del compresor para una presión dada obtenidos por 
Hysys 

 

Presión de descarga del 
compresor (psia) 

Potencia del compresor 
(hp) 

50 24,64 

100 73,60 

150 104,40 

200 127,30 

250 145,60 

300 161,00 

350 174,20 

400 185,90 

450 196,30 

500 205,80 

 

En la Tabla 3.23 se muestra los resultados de las diferencias de potencia para los 

diferentes rangos de presiones. Por lo tanto se determina que cuando se tiene 

altas presiones de descarga en el compresor y por alguna necesidad del proceso 

se necesita aumentar más su presión el requerimiento de potencia es menor que 

si se tuviera una baja presión de descarga y se aumentara esta presión.  

 

Tabla 3.23  Resultados de las diferencias de potencia para distintos intervalos de presiones 

 
Intervalos de presión (psia) Diferencia de potencia (hp) 

50 – 100 50 

100 – 150 30 

(150 – 200) , (200 – 250) , (250 – 300) 20 

(300 – 350) , (350 – 400) , (400 – 450) , (450 – 500) 10 

 

Al momento de seleccionar un compresor se necesita conocer la presión de 

descarga óptima para el proceso, con el fin de optimizar el consumo de energía y 

así no incrementar los costos. La presión de descarga más eficiente para este 

proceso de remoción de condensado y gas es de 300 psia, ya que a esta 

condición se tiene una relación gas – condensado separado mas óptimo con 

respecto tanto a flujo, composición, y poder calorífico del gas.  
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3.3.2.2   Flujo de condensado y agua removidos en el separador de la etapa de 

compresión y enfriamiento con aire a diferentes valores de presión de 

compresión 

 

Los resultados de los flujos de líquidos separados a diferentes valores de presión 

de compresión como las temperaturas de rocío del gas se muestran en la Tabla 

3.24.  

 

Tabla 3.24  Resultados de la cantidad de agua y condensado removidos en el separador de 
la primera etapa a diferentes valores de presión de descarga del compresor y la temperatura 

de rocío del gas  
 

Presión de 
descarga del 

compresor (psia) 

Flujo de agua 
(barriles/d) 

Flujo de condensado 
(barriles/d) 

Temperatura de 
rocío del gas (°C) 

50 0,00 0,00 5,95 

100 2,06 0,00 21,63 

150 2,72 0,00 31,90 

200 3,04 0,00 38,78 

250 3,23 0,74 45,66 

300 3,36 13,38 49,37 

350 3,45 25,26 52,86 

400 3,52 36,54 56,35 

450 3,56 49,60 59,84 

500 3,62 57,48 62,27 

 

Se observa que a partir del valor de 250 psia se tiene flujo de condensado 

separado, esto se debe a que como el gas enfriado con aire se encuentra a 45,0 

°C, a valores de temperatura de rocío del gas superiores a 45,0 °C existe 

condensación caso contrario no. 

 

Por lo tanto la temperatura del gas luego del aeroenfriador representa un factor 

determinante para la separación gas – condensado; por ejemplo si la temperatura 

del gas enfriado fuera de 50,0 °C a 300 psia de compresión no se lograría 

remover ni un solo barril de condensado, ya que su temperatura de rocío es de 

49,4 °C y por ende se necesitaría comprimir a 350 psia para obtener alrededor de 
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10 barriles de condensado separados por día, con la aclaración de que estos 

resultados son para un flujo de 1,0E+06 ft3/h de gas que ingresa al proceso.  

 

Si se aumenta la cantidad de gas por ende también se incrementa el volumen de 

condensado. Por otro lado la cantidad de agua separada por día está en el rango 

de dos a cuatro barriles, por lo tanto se determina que la presión de compresión 

no influye mucho en la separación ya que no existe una cantidad considerable en 

coexistencia con la fase gaseosa.   

 

Es importante mencionar que para mantener la temperatura de 45,0 °C en la 

corriente de gas natural enfriada, se debe regular el  flujo de aire que enfría al 

gas, ya que a las otras variables como temperatura y humedad del aire no son 

posibles manipularlas o controlarlas porque dependen de las condiciones 

ambientales. 

 

A medida que aumenta la presión de compresión se incrementa el flujo de 

condensado y por ende la cantidad de gas disminuye, por lo que para la elección 

de la mejor opción de compresión se debe tener con base en un flujo necesario 

de gas para los generadores y con una composición libre de hidrocarburos 

pesados para que así el poder calorífico disminuya. La presión de descarga 

seleccionada es de 300 psia. Mediante los resultados del subcapítulo 3.3.2.3 se 

sustenta la presión elegida. 

 

  

3.3.2.3   Flujo de gas a generadores a diferentes valores de presión de compresión y 

temperaturas de enfriamiento 

 

En la Figura 3.8 se aprecia que los flujos de gas a los generadores en millones de 

pies cúbicos por día varían. A medida que aumenta la presión de compresión y 

disminuye la temperatura de enfriamiento se tiene menor flujo de gas que sirva 

como combustible para los equipos, porque a valores mayores de compresión 

aumenta la temperatura de rocío del gas y con ello se remueve mayor 

condensado en el separador de la etapa de compresión y enfriamiento con aire; 



128 
 

 
 

así mismo conforme la temperatura de la corriente gas frío baja, la cantidad de 

condensado del separador de la etapa de enfriamiento con refrigerante aumenta y 

por ende el flujo de gas separado en este equipo se reduce.  

 

Cabe recalcar que el condensado del separador de la etapa de enfriamiento con 

refrigerante pasa a vapor ya que sus condiciones de presión y temperatura 

cambian al entrar en contacto con la atmósfera; este gas se lo dirige a las teas por 

cuanto presenta mayores concentraciones de propano y butanos (iso-butano y n-

butano) en relación a los otros compuestos y si se lo recirculara al proceso 

provocaría una variación de la eficiencia de separación gas-condensado.  

 

 
 

Figura 3.8  Resultados del flujo de gas a los generadores a distintos valores de presión de 
compresión y temperaturas de enfriamiento 

 

Se tiene que al comprimir al gas a 50 psia y variar la temperatura de enfriamiento 

los flujos de gas no varían significativamente, donde se tiene un flujo promedio de 

alrededor de 0,950 E+06 ft3/d, esto se da por cuanto a esta presión se remueve 

poco condensado. Por otro lado para el rango de presiones comprendidas entre  

100 psia hasta 500 psia se evidencia una mayor disminución de flujo de gas; por 

ejemplo para una misma presión se tiene que la variación  del caudal de gas entre 
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rangos de temperatura consecutivos (-20,0 °C a -15,0 °C, -15,0 °C a -10,0 °C, 

etc.) es de alrededor de 0,020E+06 ft3/d; en cambio para una misma temperatura 

y al comparar los valores de los flujos entre presiones contiguas (100 psia a 150 

psia, 150 psia a 200 psia, y 200 psia a 250 psia) se tiene una diferencia entre 

flujos no proporcional.  

 

En cambio desde 250 psia hasta 500 psia el flujo disminuye en aproximadamente 

0,020E+06 ft3/d. Con esto se demuestra que a partir del valor de 250 psia el flujo 

de gas disminuye 0,040E+06 ft3/d al aumentar la presión y disminuir la 

temperatura consecutivamente y sigue esta tendencia hasta llegar a los 500 psia. 

Los valores utilizados en la Figura 3.11 se encuentran en el Anexo VI. 

 

La elección de la presión de descarga del compresor y la temperatura de 

enfriamiento ideal, dependen del flujo necesario de gas hacia los generadores que 

debe ser de alrededor de 0,800E+06 ft3/d y del poder calorífico requerido para que 

operen con mayor eficiencia los equipos La presión ideal de descarga del 

compresor seleccionada es de 300 psia y con una temperatura de enfriamiento de 

10,0 °C, ya que a este valor se tiene un flujo de gas a los generadores de 

0,824E+06 ft3/d y con un poder calorífico que se encuentra en el rango de 1 100 

Btu/ft3 a 1 300 Btu/ft3. El valor del poder calorífico del gas se  detalla en el 

subcapítulo 3.3.2.4.  

 

 

3.3.2.4   Poder calorífico del gas a diferentes valores de presión de compresión y 

temperaturas de enfriamiento 

 

El poder calorífico del gas combustible representa un parámetro del rendimiento 

de operación del generador. A través de este valor se determina el tiempo de 

encendido, el tipo de sistema de combustible, la relación de compresión y la 

potencia del motor (División de Motores Waukesha, 2009). Los equipos de 

generación de la CPF de MDC marca Waukesha operan a una máxima eficiencia 

con un gas de poder calorífico de 1 100 Btu/ft3; sin embargo se debe tomar en 

cuenta no solo este parámetro sino también el flujo de gas requerido por los 
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generadores que es de alrededor de 0,80E+06 ft3/d. Por esto se debe hacer un 

balance del requerimiento de flujo y poder calorífico para así escoger la mejor 

opción para el proceso.  

 

En la Figura 3.9 se puede ver que con respecto al valor del poder calorífico del 

gas que ingresa al proceso (1 486 Btu/ft3), los valores de esta propiedad del gas 

disminuyen para un valor de presión de compresión de 50 psia desde la 

temperatura de 10,0 °C hasta la de -10,0 °C, esto se da porque a estas 

condiciones se remueve poca cantidad de condensado y por tal la concentración 

de los hidrocarburos pesados persisten de tal forma que el valor del poder 

calorífico del gas aumenta. Por otro lado a partir de la presión de 50 psia y la 

temperatura de -15,0 °C, el poder calorífico del gas disminuye ya que como la 

concentración de hidrocarburos pesados se reduce, aumenta la de los livianos, y 

al tener estos últimos valores de poder calorífico más bajos este disminuye.  

   

 
 

Figura 3.9  Resultados del poder calorífico del gas a generadores en función de la presión 
de compresión y temperatura de enfriamiento   

  

Se selecciona una presión de descarga del compresor de 300 psia y una 

temperatura de enfriamiento de 10,0 °C, ya que a estos valores se tiene un flujo 
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de gas combustible para los generadores de 0,824E+06 ft3/d y un poder calorífico 

de 1 266 Btu/ft3. Este último valor obtenido es menor en un 15,0 % al poder 

calórico del gas sin tratamiento que ingresa al proceso; de tal forma con estas 

características del gas se garantiza que se va a aumentar el rendimiento de los 

generadores. Sin embargo también se llega a obtener gases con poderes 

caloríficos de  hasta 1 022 Btu/ft3 al comprimir el gas a 500 psia y enfriar a la 

corriente gaseosa hasta -20,0 °C, sin embargo el flujo de gas es de 0,601E+06 

ft3/d y no es el necesario para que trabajen los equipos de generación. En el 

Anexo VI se encuentran los valores utilizados en la Figura 3.9.  

 

 

3.3.2.5   Composición de los hidrocarburos livianos del gas a generadores a 

diferentes valores de presión de compresión y temperaturas de enfriamiento 

 

Composición del metano.- La concentración aumenta conforme se incrementa 

la presión de compresión y disminuye la temperatura de enfriamiento como se 

aprecia en la Figura 3.10; sin embargo para la presión de 50 psia la concentración 

del metano en el gas permanece casi invariable, por cuanto el flujo de 

condensado separado es mínimo. Esto se da porque a esta presión la 

temperatura de rocío del gas es de 7,0 °C y por encontrarse el gas a una mayor 

temperatura no hay condensación de los hidrocarburos. Por otro lado se constata 

que se puede llegar a obtener metano hasta 0,71 en fracción molar si se 

comprime el gas a 500 psia y se enfría hasta -20,0 °C, sin embargo el flujo de gas 

no es suficiente para que operen los generadores.  

 

Para la presión de 300 psia y temperatura de 10,0 °C se tiene metano de 0,59 en 

fracción molar, valor que se ha incrementado en un 20,0 % al de la composición 

de metano del gas que ingresa al tratamiento. La composición del metano 

aumenta ya que como se separan los hidrocarburos pesados el metano tiende a 

incrementar su concentración.  
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Figura 3.10  Composición del metano en fracción molar de la corriente gas a generadores 
en función de la presión de compresión y temperatura de enfriamiento   

 

Composición del etano.- Como se ve en la Figura 3.11 en el rango de 50 a 150 

psia la composición del etano aumenta conforme se disminuye la temperatura, ya 

que la temperatura de rocío del gas es menor a la del gas; en cambio desde 200 

psia hasta 500 psia y con menores valores de temperatura se constata que la 

concentración del compuesto en la fase gaseosa disminuye, esto se da debido a 

que el etano empieza a condensar y así su composición en el estado gaseoso 

disminuye. Al relacionar las concentraciones del gas que ingresa al proceso de 

tratamiento se tiene que a 40,0 °C y 34,3 psia la composición del etano es 0,096 y 

en cambio a 300 psia y 10,0 °C la concentración es de 0,105; por lo tanto el 

incremento es mínimo. 

 

Composición del propano.- La composición del propano en la fase gaseosa 

disminuye conforme se incrementa la presión del gas y se reduce la temperatura 

de enfriamiento, porque la temperatura de rocío del gas tiene una relación directa 

con la presión, y con ello se obtiene mayor flujo de condensado a altas presiones, 

como se ve en la Figura 3.12. Por otro lado se constata que a 300 psia y a 10,0 

°C su concentración es de 0,124 y a 40,0 °C y 34,3 psia es de 0,145.  
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Figura 3.11  Composición del etano en fracción molar de la corriente gas a generadores en 
función de la presión de compresión y temperatura de enfriamiento  

 

 
 

Figura 3.12  Resultados de la composición del  propano en fracción molar de la corriente 
gas a generadores en función de la presión de compresión y temperatura de enfriamiento 
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3.3.2.6   Composición de los hidrocarburos pesados del gas a generadores a 

diferentes valores de presión de compresión y temperaturas de enfriamiento 

 

La concentración de los hidrocarburos pesados desde el iso-butano hasta el 

hexano se reducen cada vez más mientras la presión de compresión aumenta y la 

temperatura en el sistema de refrigeración con propano se reduce, ya que la 

temperatura de rocío del gas aumenta con la presión y por lo tanto al tener el gas 

a una temperatura menor que la de rocío de los respectivos componentes, estos 

compuestos empiezan a condensar desde el que tiene mayor peso molecular 

(hexano) y así progresivamente hasta el iso-butano, como se muestran en las 

Figuras desde la 3.13 hasta la 3.17. 

 

Se constata que para 50 psia las composiciones de los hidrocarburos no varían 

mucho, ya que a esta presión aún no condensan estos compuestos y por tal las 

fases gaseosas y líquidas aún coexisten. Sin embargo desde 100 psia hasta 500 

psia para los compuestos pesados las composiciones disminuyen a medida que 

se reduce la temperatura, pero cabe recalcar que al comparar los resultados de 

las concentraciones para cada compuesto pesado en el rango de 300 psia y 500 

psia y una temperatura de enfriamiento de -20 °C, se evidencia que el margen de 

variación de las concentraciones es mínimo o sea no varían significativamente; 

por lo tanto se recomienda comprimir el gas hasta 300 psia y una temperatura de 

enfriamiento de -20,0 °C para remover condensado pesado.  

 

Para poder comparar los resultados de las composiciones de los hidrocarburos 

pesados a las condiciones de entrada (34,3 psia y 40,0 °C) y luego del tratamiento 

(300 psia y 10 °C) se muestra la Tabla 3.25, donde se ve que las concentraciones 

de los compuestos se reducen en aproximadamente: 

 

-   iso y n butanos a la mitad. 

-   iso pentano a la tercera parte. 

-   n pentano a la quinta parte. 

-   hexano a la dieciseisava parte. 
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Por lo tanto se evidencia que los compuestos de mayor peso molecular ya no 

forman parte del gas que se dirige a los generadores. En el Anexo VI se 

encuentran los valores de las composiciones de los hidrocarburos livianos del gas 

a generadores a diferentes valores de presiones de compresión y temperaturas 

de enfriamiento. 

 

Tabla 3.25  Resultados de la composición de hidrocarburos pesados a las condiciones de 
entrada (34,3 psia y 40,0 °C) y salida del proceso de remoción de condensado del gas (300 

psia y 10 °C) 
 

Componente 
Composición del gas que 

ingresa al tratamiento       
(34,3 psia y 40,0 °C) 

Composición del gas que sale 
del tratamiento                 

(300 psia y 10 °C) 

iso-butano 0,0322 0,0190 

n-butano 0,0439 0,0220 

iso-pentano 0,0179 0,0050 

n-pentano 0,0129 0,0026 

Hexano 0,0135 0,0008 

 

 

 
Figura 3.13  Resultados de la composición del  iso-butano en fracción molar de la 

corriente gas a generadores en función de la presión de compresión y temperatura de 
enfriamiento   
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Figura 3.14  Resultados de la composición del  n-butano en fracción molar de la corriente 
gas a generadores en función de la presión de compresión y temperatura de enfriamiento 

 

 
 

Figura 3.15  Resultados de la composición del  iso-pentano en fracción molar de la 
corriente gas a generadores en función de la presión de compresión y temperatura de 

enfriamiento   
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Figura 3.16  Resultados de la composición del  n-pentano en fracción molar de la corriente 
gas a generadores en función de la presión de compresión y temperatura de enfriamiento 

 

 
 

Figura 3.17  Resultados de la composición del hexano en fracción molar de la corriente 
gas a generadores en función de la presión de compresión y temperatura de enfriamiento   
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Cabe mencionar que las composiciones de los hidrocarburos  del n-pentano a 50 

psia y del hexano a 50 psia y 100 psia se omitieron de los gráficos, ya que los 

valores se encuentran muy alejados del rango establecido por los demás datos y 

no se podría apreciar bien el gráfico; sin embargo en el Anexo VI se encuentran 

tabulados todos los valores de las concentraciones de los compuestos pesados 

del gas que ingresa a los generadores.  

 

 

3.4   SÍNTESIS DE LOS PRINCIPALES RESULTADOS 

OBTENIDOS DEL DIMENSIONAMIENTO Y PARÁMETROS 

DE OPERACIÓN DE LOS EQUIPOS USADOS EN EL 

PROCESO 

 

En las Tablas 3.26 y 3.27 se muestran los principales resultados del 

dimensionamiento y parámetros de operación de los equipos que se usaron en el 

proceso. 

 

Tabla 3.26  Resultados de los parámetros de operación y dimensiones de los equipos 

 
Equipo Parámetro Valor Unidad 

Compresor 

Presión de entrada 34,3 psia 

Presión de salida 300,0 psia 

Potencia 161,0 hp 

Aeroenfriador 
Diámetro  78,7 in 

Potencia 4,0 hp 

Intercambiador de 
calor 

Longitud de los tubos 118,1 in 

Número de tubos 160,0 - 

Diámetro de la coraza 20,0 in 

Sistema de 
refrigeración 

Cantidad de refrigerante 1792 lb/h 

Potencia del compresor 52,05 hp 

 

 

 



139 
 

 
 

Tabla 3.27  Resultados de las dimensiones de los separadores de gas y condensado  

 
Equipo Parámetro Valor Unidad 

Separador de admisión 
Longitud 2,33 m 

Diámetro 1,16 m 

Separador de la etapa de compresión y 
enfriamiento con aire 

Longitud 1,28 m 

Diámetro 0,61 m 

Separador de la etapa de enfriamiento con 
refrigeración 

Longitud 5,64 m 

Diámetro 2,74 m 

 

 

3.5   RESULTADOS DE LA ESTIMACIÓN DEL COSTO DEL 

PROCESO DE REMOCIÓN DE LÍQUIDOS Y GAS 

 

El costo del proceso de remoción de condensado de hidrocarburos pesados, agua 

y gas se detalla en la Tabla 3.28.  

 
Tabla 3.28  Resultados de los costos de los equipos a usar en el proceso de remoción de 

condensado y gas 
 

Equipo Cantidad 

Costo a una capacidad Costo a la 
capacidad 
necesaria 

Costo por 
unidad 

Capacidad 

Separador de admisión 1 15 000 - 15 000,00 

Separador de la primera y 
segunda etapa 

2 30 000 - 30 000,00 

Módulo de compresión 1 35 000 125 hp 40 740,00 

Motor eléctrico (compresión) 1 12 000 125 hp 13 968,00 

Aeroenfriador 2 7 000 - 14 000,00 

Intercambiador de calor gas – 
gas 

1 10 000 - 10 000,00 

Sistema de refrigeración 1 25 000 - 25 000,00 

COSTO TOTAL 148 708,00 

 

En todo proyecto industrial se necesita de una inversión inicial en terrenos, 

equipos, infraestructura, etc., costos que debe distribuirse antes de que entre en 
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funcionamiento la planta (Aguilar, 2007). En el caso de este proceso la 

infraestructura y terreno existe en ENAP SIPEC, es por esto que se realizó 

solamente la estimación de los costos de los equipos mediante  cotizaciones 

directas con los fabricantes o proveedores. 

 

En la Tabla 3.28 se observa el costo total de los equipos a usar en el proceso de 

remoción de gas, condensado y agua asciende a $ 148 708,00 aproximadamente, 

siendo el sistema de compresión la variable sensible por cuanto es la de mayor 

costo en el proceso ($ 70 000).  

 

Por lo tanto la elección adecuada de la presión de compresión es fundamental 

para no desperdiciar recursos económicos. La inversión en este proceso es 

mínima comparada con el beneficio que brindará la planta al proceso de 

tratamiento de gas, por las siguientes razones: 

 

-   La eficiencia de los generadores aumenta y con ello se reducen costos de 

mantenimiento   

-   Se tiende a reducir a cero las emisiones de dióxido de azufre al aire, 

producto de la combustión del gas 

-   El gas que se dirige a la tea es rico en propano y butano, por ello se puede 

recuperar este para ocuparlo como LPG 

-   El condensado separado en el proceso se lo puede mezclar con el petróleo 

en los tanques de almacenamiento, con el fin de mejorar las características 

de este último 

 

Debido a que la cotización de la unidad compresora y el motor eléctrico están 

dados para una capacidad de trabajo de 125 hp, y se necesita para 161 hp, se 

realiza una conversión de la estimación del costo a la capacidad requerida como 

se demuestra en las ecuaciones [106] y [107]. 

 

Unidad compresora: 
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Motor eléctrico: 
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I E                                                                                    

 

Donde: 

IE:   costo del equipo a la capacidad requerida Q 

IB:   costo del equipo a la capacidad base o conocida QB 

QB: capacidad base o conocida 

Q:   capacidad requerida 

n:   constante que depende del tipo de equipo 
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4.   CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

 

4.1   CONCLUSIONES 

   

-   El gas natural asociado que ingresó al proceso de remoción de 

condensado y gas tuvo una concentración en % en peso de: hidrocarburos 

livianos 57,14 %, pesados 26,0 %, agua 1,77 %, dióxido de carbono 12,29 

% y nitrógeno 2,97%. Esta composición varía según el gas que ingresa al 

proceso. 

 

-   Las emisiones de dióxido de azufre a la atmósfera producto de la 

combustión del gas se debieron a el azufre inherente en el  condensado 

cuya concentración fue de 250 ppm en los scrubbers, el cual reacciona con 

compuestos del gas como dióxido de carbono e hidrocarburos para dar 

origen a sulfuro de carbonilo y mercaptanos. Por otro lado no existió 

concentración alguna de sulfuro de hidrógeno en el gas.  

 

-   A través de la simulación del proceso de tratamiento de gas se determinó 

la opción más óptima del proceso, con respecto a presión de compresión y 

temperatura de enfriamiento. Estas fueron de 300 psia y 10,0 

°Crespectivamente, ya que con estos valores se tuvo un flujo de gas a los 

generadores de 0,824E+06 ft3/d con un poder calorífico de 1 266 Btu/ft3, 

con lo cual se cumplió con los requerimientos de flujo de combustible que 

es de 0,800E+06 ft3/d y con un poder calorífico acorde a una operación 

más eficiente. 

 

-   El gas que ingresó al tratamiento de separación de gas y condensado a 

40,0 °C y 34,3 psia, tuvo una temperatura de rocío del agua en el gas de 

38,96 °C, por lo tanto no se separó agua en este equipo. Sin embargo fue 

necesario la instalación del separador de admisión en el proceso con el fin 

de que cuando se tenga temperaturas de gas menores a la del rocío del 

agua, este separe el vapor de agua que condensa. 
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-   La temperatura del gas de 45,0 °C que salió del aeroenfriador, representó 

una variable sensible en la separación de gas y condensado, ya que si este 

valor es mayor a la temperatura de rocío del gas a la presión de 

compresión no existe condensación y viceversa. Sin embargo si se 

requiere variar a la temperatura de la corriente enfriada post compresión, 

se debe comprimir a la respectiva presión donde se pueda obtener 

hidrocarburo condensado.   

 

-   El proceso de compresión de 300 psia y temperatura de enfriamiento de 

10,0 °Cpermitió obtener un flujo de dieciséis barriles por día de 

condensados, mientras que actualmente en la CPF del bloque MDC se 

obtiene un flujo  de tres barriles por día. Lo que demuestra que el sistema 

propuesto tiene una eficiencia del 433,0 %. 

 

-   Se determinó una inversión para la implementación del proceso de $148 

708,00. A este costo se debe aumentar otros como: costos de 

mantenimiento, que por lo general es de 6,0 a 8,0 % de los costos de 

inversión en equipo y costos de instalación que incluyen: tuberías, 

accesorios, líneas eléctricas, ingeniería. Sin embargo la relación costo-

beneficio es favorable por lo tanto la ejecución de este proyecto es viable.  

 

 

4.2   RECOMENDACIONES 

 

-   Simular otros procesos de tratamiento de gas, como el caso de una 

expansión súbita del gas mediante una válvula Joule – Thompson; ya que 

por medio de la disminución de la presión al gas se produce un 

enfriamiento rápido que puede ser aprovechado para la separación de gas 

y condensado. Es importante el estudio de este como de otros procesos 

con el fin de compararlos y analizar la factibilidad técnico económico de la 

opción más viable.  
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-   Efectuar un estudio de la factibilidad de diseño y construcción de dos 

torres: una depropanizadora y otra debutanizadora, para aprovechar el gas 

que se dirige a las teas, ya que el mismo tiene mayor proporción de 

propano y butanos (iso-butano y n-butano) en relación a los otros 

hidrocarburos. 
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ANEXO I 

RESULTADOS DE LA CROMATOGRAFÍA DEL GAS 

ESCUELA POLITÉCNICA NACIONAL 
DEPARTAMENTO DE INGENIERÍA QUÍMICA 

LABORATORIO DE ANÁLISIS INSTRUMENTAL 
REPORTE DE ANÁLISIS LAI - 068 - 010 

Muestra 
GAS ENTRA A 

GENERADORES 

Presión (psia) 20 psia 

Temperatura 30 ºC 

Fecha de muestreo 06/11/2010 

Componente % Peso % Moles 

Nitrógeno 2,97 3,18 

Metano 26,29 49,34 

CO2 12,29 8,39 

Etano 9,63 9,64 

Agua 1,77 2,95 

Propano 21,22 14,48 

Isobutano 6,23 3,22 

n-Butano 8,50 4,40 

Isopentano 4,28 1,79 

nPentano 2,97 1,24 

Pentano 0,15 0,06 

Hexanos 3,88 1,35 

Densidad relativa del gas 1,04 

Peso molecular promedio [g/gmol] : 30,03 

Poder calórico  [Btu/ft3] 1474,87 

Octanaje del gas 92,81 

Contenido líquido del gas GPM (glns/MPC) 8,24 

 
                                                           Atentamente,  

 
 

                                                   Ing. Miguel Parreño C. 
                                                JEFE DE LABORATORIO 
 

Este documento es fiel copia del original 
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ANEXO II 

MÉTODO UOP 212 DE ANÁLISIS DE SULFURO DE HIDRÓGENO, 

MERCAPTANOS Y SULFURO DE CARBONILO EN EL GAS 

 

SULFURO DE HIDRÓGENO, MERCAPTANOS Y SULFUROS DE CARBONILO 

EN HIDROCARBUROS GASEOSOS POR TITULACIÓN POTENCIOMÉTRICA 

 

MÉTODO UOP 212-72 

 

ALCANCE: 

Este método es para la determinación de sulfuros de hidrógeno, azufre 

mercaptánico y sulfuro de carbonilo en hidrocarburos gaseosos y en gases 

licuados de petróleo (LPG) de composición ordinaria. También cubre esta la 

determinación de mercaptanos en LPG no ordinario el cual puede contener un 

amplio rango de hidrocarburos tipo del etano hasta tales gasolinas con 

hidrocarburos en un rango de ebullición como el pentano y el hexano. El rango de 

concentración del sulfuro de hidrógeno que puede ser determinado es de 0,03 a 

varios miles de granos por 100 ft3 (0,3 a varios miles de ppm de humedad). El 

método es también aplicable a muestra de LPG conteniendo poco sulfuro-

mercaptano como 1,0 ppm. 

 

RESÚMEN DEL MÉTODO: 

La muestra tomada de una bomba de muestra o directamente de una coriente en 

refinería, es lavada primero a través de una solución de hidróxido de potasio KOH 

y luego con una solución de monoetanolamina. La solución de KOH contiene una 

mezcla de verseno el cual inhibe la oxidación de compuestos de sulfuro por la 

formación de complejos organometálicos). Una titulación potenciométrica del 

sulfuro de hidrógeno y azufre mercaptánico absorbidos se realiza, utilizando una 

solución acuosa o alcohólica de nitrato de plata. 

 

La solución de monoetanolamina, la cual contiene el sulfuro de carbonilo 

absorbido, es titulado potenciométricamente con nitrato de plata alcohólico en un 
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solvente de titulación ácido. El sistema de electrodo para ambas titulaciones es 

vidrio vs plata-sulfuro de plata. La concentración de cada compuesto buscado es 

estimado de la curva de titulación. Puede ser utilizado un registrador automático o 

un titulador operado manualmente. 

 

REACTIVOS Y MATERIALES: 

Todos los reactivos deben estar conforme a las especificaciones establecidas por 

el comité sobre reactivos analíticos de la Sociedad Americana de Química, 

cuando tales especificaciones existen, a no ser que se especifique de otro modo. 

Referencias para agua en medio desionizado o agua destilada. Referencias no 

calificadas para soluciones en medio acuoso. 

 

-   Ácido acético glacial 

-   Solvente de titulación ácido:  disuelva 2,7 g de acetato de sodio trihidratado 

en 20 mL de agua libre de oxígeno y 975 mL de alcohol etílico anhidro. 

Adicione 4,6 g de ácido acético glacial o la solución. Previo al uso burbujee 

la solución con nitrógeno por 10 a 15 min para remover el oxígeno disuelto. 

-   Hidrógeno de amonio 1N 

-   Hidróxido de amonio concentrado 

-   Solución de cloruro de cadmio: disuelva 100 g de cloruro de cadmio Cl2Cd 

en 500 mL de agua. Adicione 10 mL de ácido clorhídrico HCl concentrado y 

llévelo a un volumen final de 1L con agua. Burbujee con nitrógeno antes de 

usar. 

-   Alcohol etílico 

-   Cloruro férrico (Cl3Fe) 

-   Ácido clorhídrico  inhibidor: disuelva 1,0 % en peso de cloruro férrico en 

una mezcla de volumen iguales de agua y HCl 

-   Alcohol isopropílico 

-   Papel de prueba de acetato de plomo 

-   Monoetanolamina: Eastman Kodak “etiqueta blanca” o un equivalente, 

solución al 5,0 % en alcohol etílico. burbujee con nitrógeno antes de usar. 

-   Nitrógeno 
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-   Hidróxido de potasio: solución al 10,0 % en peso, burbujee con nitrógeno 

antes de usar 

-   Nitrato de plata 0,01N solución alcohólica 

-   Nitrato de plata 0,1N y 0,01N 

-   Acetato de sodio 

-   Carbonato de sodio: solución al 5,0 % en peso. Burbujee con nitrógeno 

antes de usar 

-   Sulfuro de sodio 

-   Mezcla de verseno: Partes iguales por paso de: verseno x 80 (Na5DTPA) 

técnico. Sal pentasódica de dietilentriamino ácido pentacético, obtenible de 

Dow Chemical Co. Chel DM 41 Saltrisódica de N-hidroxietilendiamina 

triacético. Versene F3 líquido técnico, Sales de sodio de N-N-di (2-

hidroxietil) glicerina (NaDHEG) y etilendiamintetracético ácido (Na4EDTA). 

 

MUESTREO: 

Bomba de muestreo: Lave la bomba completamente, y se utiliza el siguiente 

procedimiento de muestreo. 

 

-   Enjuagar la bomba con agua caliente 

-   Llenar mitad de volumen de la bomba con HCl inhibidor 

-   Sumergir la bomba con el HCl inhibidor adicionado en una cubeta con agua 

caliente por 30 min. Invierta esta varias veces. 

-   Drene el HCl inhibidor de la bomba y fluya agua caliente hasta que el agua 

de lavado este clara. 

-   Dé a la bomba un lavado final de agua destilada o doblemente desionizada 

siguiendo luego un lavado con acetona 

-   Seque con aire la bomba y purgue esta con nitrógeno 

-   Membretée la bomba con: lavado, secado y purgado con nitrógeno 

 

Lavado en el laboratorio: El lavado en el laboratorio es llevado a cabo colocando 

la bomba de la muestra y el adaptador verticalmente sobre el burbujeador. Equipe 

el primer burbujeador con un tapón de neopreno con dos agujeros. Un agujero es 

para admitir el adaptador en la bomba de muestra y la otra es para el venteo al 
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siguiente burbujeador  en la línea. Coloque las soluciones apropiadas en las 

botellas lavadoras de gas del tren de burbujeadores. Conecte el último 

burbujeador al medidor de humedad para medir el volumen y la velocidad de 

burbujeo. Ventee el medidor de humedad en un área segura. 

 

Pese la bomba de muestra y el adaptador con aproximación a 5 g. Posicione la 

bomba y el adaptador directamente sobre el burbujeador. Pese el adaptador a 

través del agujero sobrante, en el tapón de neoprene a una profundidad de 1 cm 

del fondo del lavador. Prenda el suich de calentamiento y ajuste el transformador 

hasta que la temperatura de la válvula de expansión de gas sea 100 – 110 °F. 

Abra la válvula de debajo de la bomba de muestra todo el paso. Lentamente abra 

la válvula de expansión de gas y ponga el flujo de la muestra a través del 

burbujeador y el medidor de humedad. Ajuste el flujo de gas de tal manera que no 

exceda 1 ft3 / h. 

 

Después que el volumen apropiado de muestra ha sido burbujeado apague el 

calentamiento y cierre la válvula inferior de la bomba de muestra. Desconecte el 

adaptador de la bomba después que el burbujeo de gas a cesado en el extremo 

del adaptador. Tire el adaptador lo suficiente en tal forma que quede fuera de la 

solución lavadora y lave en interior de el adaptador con cerca de 5 mL de alcohol 

isopropílico burbujeado con nitrógeno. Remueva el adaptador del burbujeador y 

desconecte la línea de venteo al próximo burbujeador. Ajuste un flujo de gas 

nitrógeno para proteger la solución de lavado del oxígeno atmosférico y luego 

tape el burbujeador  con un tapón de neopreno. Desconecte los restantes 

burbujeadores y rápidamente conecte la entrada de cada burbujeador a la propia 

salida con un pequeño tubo de caucho, así se excluye el aire. Registre el volumen 

de gas medido. Vuelva a pesar la bomba de muestra y el adaptador con 

aproximación a 5 g para determinar el peso de la muestra lavada. 

 

Lavado en refinería: Cuando el lavado de un gas o muestra de LPG puede ser 

realizado en una refinería, no se debe usar un calentador eléctrico con válvula de 

expansión por el peligro de explosión. Por lo tanto se emplea una válvula de 

calentamiento de expansión por agua caliente. El calor necesario para calentar el 
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agua es suplida por líneas de vapor de la Refinería. El agua fría para enfriar la 

chaqueta es obtenida de las líneas de agua de la Refinería. Determine el peso de 

la muestra burbujeada midiendo con un medidor de humedad. Ventée el medidor 

en un área segura. 

 

Muestras que contienen altas concentraciones de sulfuro de hidrógeno 

(H2S) y sulfuro de carbonilo (COS) 

Para muestras tales como gases de craking catalítico que contienen un exceso de 

100 granos de sulfuro de hidrógeno por ft3 y algo de sulfuro de carbonilo, coloque 

50 mL de hidróxido de potasio (KOH) al 40,0 % solución en cada uno de los dos 

burbujeadores. En el tercer lavador, el cual ha sido completamente lavado con 

cinta negra, coloque 20 mL de solución de monoetanolamina al 5,0 %. Lave cerca 

de 2 ft3 de gas. Si el hidróxido de potasio en los burbujeadores va a ser titulado el 

mismo día no es necesario el uso de la mezcla de Verseno para proteger el 

sulfuro. Sin embargo la monoetanolamina del lavado debe ser titulada el mismo 

día, preferiblemente dentro de una hora después del lavado. 

 

Muestras que contienen bajas concentraciones de sulfuro de hidrógeno 

(H2S) y sulfuro de carbonilo (COS) 

Muestras que contienen menos que 10 granos de sulfuro de hidrógeno por pie 

cúbico debe ser lavado a través del inhibidor KOH para prevenir pérdidas de 

sulfuro. Coloque 1 gramo de la mezcla de verseno y 100 mL de la solución de 

KOH al 10,0 % en cada uno de los dos burbujeadores y mezcle bien. Conecte la 

purga del segundo burbujeador a la del tercero que contiene 20 mL de la solución 

de monoetanolamina al 5,0 %. Lave cerca de 10 ft3 de gas. Desconecte los 

burbujeadores inmediatamente después de tomada la muestra y rápidamente 

conecte la entrada de cada burbujeador a la propia salida de purga con un tubo 

de caucho, así evita el aire. Titule la monoetanolamina (solución de lavado) tan 

pronto como sea posible después que la muestra ha sido lavada. 

 

Muestras que contienen sulfuro de carbonilo, altas concentraciones de 

sulfuro de hidrógeno y bajas concentraciones de azufre mercaptánico. 
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En algunos casos se obtendrán muestras que tengan una relación alta de sulfuro 

de hidrógeno a azufre mercaptánico. Cuando estas condiciones existen la 

precisión de la determinación de azufres mercaptánicos pueden ser afectadas 

adversamente o menos que se adicione dos burbujeadores en la línea de 

muestreado antes del burbujeador de KOH. Cargue el primer burbujeador 

corriente abajo de la válvula de expansión con solución de carbonato de sodio al 

5,0 %. Cargue el segundo burbujeador con cloruro de cadmio (solución). Después 

de estos dos burbujeadores está una trampa de golpeteo, luego dos lavadores de 

gas cada uno conteniendo 50 mL de solución de KOH al 40,0 % y 1 g mezcla de 

verseno. Lave aproximadamente 10 ft3 de gas. Puede realizarse un análisis 

separado para determinar las concentraciones respectivas de sulfuro de 

hidrógeno y sulfuro de carbonilo en muestras de este tipo. El procedimiento de 

muestreo es idéntico al descrito previamente para gases relativamente altos en 

sulfuro de hidrógeno. 

 

Muestras que contienen solo azufres mercaptánicos, pentano y materiales 

de alto punto de ebullición. 

Para muestras que contienen sólo azufre mercaptánico junto con concentraciones 

apreciables de pentano y materiales de alto punto de ebullición, coloque 100 mL 

de solución de KOH al 10,0 % y 1 mL de mezcla de verseno en cada uno de los 

dos burbujeadores y mezcle bien. Lave cerca de dos pies cúbicos de gas. Si hay 

un lecho de hidrocarburos en el burbujeador después de tomar una muestra se 

procede a retirar los hidrocarburos mediante un embudo separador con purga de 

nitrógeno. Retorne la porción acuosa al burbujeador. Se determina azufre 

mercaptánico con el método UOP 163. Use el peso entero de la muestra lavada 

como el peso de la muestra en los cálculos de azufre mercaptánico de acuerdo 

con el método UOP 163. 

 

PROCEDIMIENTO: 

Sulfuro de hidrógeno y mercaptanos: Prepare el titulador para la operación con los 

electrodos correctos en su lugar y nitrato de plata como titulante. Para la 

determinación de sulfuros y mercaptanos haga la titulación sobre un rango de fem 

de -0,5 a 0,5v. La selección de la cantidad de muestra depende del contenido de 
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sulfuro en el gas. Nitrato de plata alcohólica también puede ser usado para titular 

los sulfuros y mercaptanos, pero evitar cambios de titulante para la titulación del 

sulfuro de carbonilo. 

 

Chequee el contenido cáustico de los burbujeadores cualitativamente con papel 

de acetato de plomo. Si no es perceptible la coloración de el papel, transfiera el 

contenido entero de los lavadores a un vaso electrolítico de 400 mL. Lave los 

lavadores con agua y adicione los lavados al mismo vaso. Adicione cerca de 5 mL 

de hidróxido de amonio 1N y titule. 

 

Si el papel de acetato de plomo presenta alguna coloración, transfiera el 

contenido cáustico de los burbujeadores a un frasco volumétrico de 250 mL. Lave 

los depuradores con agua y adicione los lavados al frasco volumétrico. Diluya el 

volumen con agua. Nuevamente chequee la solución diluida con el papel de 

acetato de plomo. La alícuota que se debe tomar depende de la coloración del 

papel de acetato de plomo, a continuación se indica esto: 

 

-    Si la coloración es café obscura, café y café brillante se debe tomar de 1 a 

5 mL, de 5 a 15 mL, y de 25 a 50 mL respectivamente. Cada intervalo es 

para la coloración indicada. 

 

Pipetee una alícuota dentro de un vaso electrolítico. Adicione hidróxido de amonio 

(NH4OH) 1N hasta que la solución final tenga cerca de (NH4OH) 0,05 N. Diluya a 

cerca de 50 mL con agua. Titule con nitrato de plata 0,01N manualmente o 

automáticamente. 

 

Mercaptanos: Prepare el titulador de la misma manera como para la titulación de 

sulfuros y mercaptanos. Transfiera la solución lavadora cáustica de cada uno de 

los dos lavadores para un vaso electrolítico de 250 mL. Lave cada depurador con 

50 mL de agua y adicione el agua de lavado al respectivo vaso. Adicione 5 mL de 

hidróxido de amonio (NH4OH) 1 N o cada uno de los vasos como para que la 

solución final tenga casi 0,05 N en NH4OH. Titule manual o automáticamente 

dependiendo del equipo disponible. Use solución alcohólica de nitrato de plata 
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AgNO3 0,01 N como titulante. Si la titulación es manual, adicione la solución de 

nitrato de plata en incremento de 0,2 mL y registre la fuerza electromotriz (fem) 

después de cada adición hasta que el punto final esté cerca. Entonces siga el 

procedimiento como se define debajo de la titulación manual. 

 

CÁLCULOS: 

Mediante las ecuaciones desde la [A.1] hasta la [A.3], se determinan los tres 

compuestos de azufre  

 

Sulfuro de hidrógeno: 

 

g

sst
SH

V

KNV
C

××
×××

=
937,0815,1

1131
2

                                                                  

  

Mercaptanos: 

 

g

sst
RSH

V

KNV
C

××
×××

=
937,0815,1

1131
                                                                          

 

Sulfuro de carbonilo: 

  

Donde: 

Vt  = volumen de la solución de nitrato de plata usado para la titulación en mL 

Ns = normalidad de la solución de nitrato de plata 

Ks = constante de la solución de nitrato de plata 

Vg = volumen de gas natural burbujeado en ft3 

CRSH, COS, H2S = concentración de los compuestos en ppm (partes por millón) 

 

 

g

sst
COS

V

KNV
C

××
×××

=
937,0815,1

565
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ANEXO III 

EJEMPLO DE CÁLCULO DE LA DETERMINACIÓN DE LAS 

CONCENTRACIONES DE SULFURO DE HIDRÓGENO, 

MERCAPTANOS Y SULFURO DE CARBONILO EN EL GAS POR EL  

MÉTODO UOP 212 

 

A continuación se encuentra el ejemplo de cálculo del Método UOP 212 para 

determinación de: sulfuro de hidrógeno, mercaptanos y sulfuro de carbonilo en el 

gas. Mediante las ecuaciones desde la [A.4] hasta la [A.6] se determinaron los 

tres compuestos.   

 

Sulfuro de carbonilo: 
 

g

sst

g

sst
COS

V

KNV

V

KNV
C

××

×××
=

××

×××
=

937,0815,1

565

937,0815,1

565

Sulfuro de hidrógeno: 

 

0
937,0815,1

1131
2

=
××

×××
=

g

sst
SH

V

KNV
C

La concentración de H2S es cero por cuanto en la curva de titulación no existe 

punto de viraje. 

 

Mercaptanos: 

 

 

Donde: 

Vt  = volumen de la solución de nitrato de plata usado para la titulación en mL 

Ns = normalidad de la solución de nitrato de plata 

Ks = constante de la solución de nitrato de plata 

1,109
035,0937,0815,1

9901,001,0579,01131

937,0815,1

1131
=

××
×××

=
××

×××
=

g

sst
RSH

V

KNV
C
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Vg = volumen de gas natural burbujeado en ft3 

CRSH, COS, H2S = concentración de los compuestos en ppm (partes por millón) 
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ANEXO IV 

MÉTODO ASTM 4294 DE ANÁLISIS DE AZUFRE TOTAL EN EL 

CONDENSADO  
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ANEXO V 

 DIAGRAMAS PRESIÓN ENTALPÍA DE LOS HIDROCARBUROS 
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ANEXO VI 

 RESULTADOS OBTENIDOS DEL PODER CALORÍFICO, FLUJOS 

DE GAS A GENERADORES, FLUJOS DE CONDENSADO, 

COMPOSICIÓN DE HIDROCARBUROS PESADOS LIVIANOS EN 

FUNCIÓN DE LA PRESIÓN DE COMPRESIÓN 
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