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RESUMEN

En el presente proyecto de titulacion se realizdé el disefio de un proceso de
remocion 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 generacion y asi disminuir las
concentraciones de didxido de azufre (SO3) en el gas que se emite a la atmésfera

producto de su combustion.

En la etapa inicial del proyecto se realiz6 el monitoreo de los gases de chimenea,
para determinar la concentracion de SO, valores que se encontraron en el rango
entre 100 mg/m® y 230 mg/m?, incumpliéndose con la Normativa Ambiental
(publicada en el Registro Oficial 430). Se realizé la caracterizacién al gas natural y
del condensado con el fin de determinar la procedencia de compuestos de azufre
que den origen al SO, en el primero se caracterizd respecto a la composicion de:
hidrocarburos, agua, nitrégeno (N;), diéxido de carbono (CO;), mercaptanos
(RSH), sulfuro de carbonilo (COS) y sulfuro de hidrégeno (H»S), en cambio en el
condensado se cuantificé la concentracion de azufre total. De los resultados
anteriores se determin6 que el gas que ingresa a los generadores no posee H,S
ni RSH y la concentracién de COS de 31,3 ppm es minima en comparaciéon con el
azufre total de las muestras de condensado que se encontraron en el rango de

200 ppm a 300 ppm.

Se estableci6 que el proceso de tratamiento mas adecuado es el de
deshidratacion y remocién de hidrocarburos condensables, por lo que se procedio
a dimensionar y establecer los parametros de trabajo de los siguientes equipos
que se usaron en la simulacion: separadores, compresor, aeroenfriador,

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

El proceso se dividié en dos etapas, en la primera el gas humedo ingresé a un
separador de admision de gas y agua, posteriormente a un compresor,
aeroenfriador y a un separador de liquidos-gas. En la segunda etapa el gas se

enfri6 mediante una corriente fria de gas la cual proviene del sistema de



Xiv

refrigeracion con el uso de propano. Finalmente el gas seco se dirigi6 a los
generadores libre de agua y de hidrocarburos pesados (propanos, butanos,

pentanos, hexano).

Los escenarios de simulacién consistieron en variar la presion de compresion
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 determin6 que el mejor proceso se obtiene cuando se
comprime el gas a 300 psia y se enfria a una temperatura de 10 °C, ya que se
tiene un gas libre de agua e hidrocarburos pesados, con un poder calorifico de
1266 Btu/ft’, con esto se mejora la eficiencia de los generadores y asi no existiran
emisiones de SO; a la atmosfera. Ademas para 1,0E+06 ft°/d de gas de entrada al
tratamiento se obtiene un gas seco con un flujo de 0,824E+06 ft*/d, con lo que se

cumple con requerimientos de flujo a los generadores.

Con la ejecucion de este proyecto se pretende dar cumplimiento con la Normativa
Ambiental, ya que con la remocion del azufre del condensado se reduciran las
concentraciones de didéxido de azufre que se emiten como producto de la

combustion del gas en los generadores.
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INTRODUCCION

Para que los procesos de produccion gas — petrdleo sean eficientes, se deben
realizar métodos de control de la produccién en las diferentes etapas del proceso.
Un caso en particular es la remocion de condensado y agua del gas provenientes
de los pozos de produccidon o de etapas previas de separacion de fluidos en
superficie. Su importancia radica en que esta operacion define la calidad del gas y
condensado tratados y establece parametros de operacion en los siguientes

procesos (Pan, 2009).

En la actualidad las empresas petroleras requieren la optimizacion de sus
procesos con operaciones seguras, eficientes y estables. Es por esto que en las
cuatro ultimas décadas aparecieron programas de simulacion de procesos, los
cuales representan una gran herramienta para corregir disefos, optimizar la
produccién y mejorar la toma de decisiones con un minimo riesgo de repeticion de
trabajo. Para procesos petroleros se tiene el software Hysys, el mismo que puede
analizar diferentes escenarios de procesamiento para poder escoger de manera
rapida el mas Optimo, evaluar los cambios de variables como presion,

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

ENAP SIPEC, empresa de exploracién y produccion de hidrocarburos, plantea el
siguiente proyecto a fin de determinar un proceso mas eficiente de separaciéon de
condensado, agua y gas en relacién con el que actualmente cuenta la Central de
Produccion de Facilidades (CPF) del blogue MDC (Mauro Davalos Cordero).
Debido a que el gas ingresa a los generadores con condensado, el mismo que
presenta en su composicién azufre y reacciona con el oxigeno del aire, lo que
origina la presencia de SO, en las emisiones de gases de chimenea en
concentraciones que se encuentran fuera de los limites permisibles por la

Normativa Ambiental vigente.

Con la remocion de agua y condensado, el gas seco con composicién de
hidrocarburos livianos (metano, etano, propano) incrementara la eficiencia de los

generadores y asi también al no existir condensado con azufre que reaccione con
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el oxigeno del aire, se disminuira las concentraciones de SO, y por consecuencia

se dara cumplimiento con la Normativa Ambiental.



1. REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1 GENERALIDADES SOBRE LA ACTIVIDAD
HIDROCARBURIFERA EN EL ECUADOR

Ecuador es un pais vinculado a las actividades hidrocarburiferas desde
aproximadamente 40 afos en la Region Amazdnica, y representa un sector
estratégico en el desarrollo del pais, es por eso que en la actualidad las utilidades
que generan las operaciones hidrocarburiferas equivalen a un 70,0 % de los
ingresos al presupuesto del estado.

A lo largo de los afios, los gobiernos han buscado procesos eficientes tanto de
exploracidon como explotacion para obtener una mayor produccion de petroleo. En

el ano 2011 la compafiia estatal ha extraido mayor volumen de hidrocarburo en
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relacion con las empresas privadas como se aprecia en la Figura 1.1.
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Figura 1.1 Produccion de crudo en el Ecuador
(Petroecuador, 2011)

La produccién de gas natural en el pais estd a cargo de la Gerencia de Gas
Natural de Petroecuador, creada en el afio 2010 con el fin de buscar medios para

aprovechar este recurso. Existe un gran potencial de utilizacion del gas, ya que el



Ecuador cuenta con reservas comprobadas de gas de aproximadamente 8000
millones de metros cubicos, lo que indica que se podra extraer durante trece afios
aproximadamente, a una tasa de produccion de 1,7 millones de metros cubicos
por dia, que representa la capacidad de produccion diaria. En las Figuras 1.2, 1.3
y 1.4 se aprecian las reservas, produccion y consumo de gas natural en el
Ecuador (Petroecuador, 2011).
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Figura 1.2 Reservas de gas natural en el Ecuador

(CWF, 2011)
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Figura 1.3 Produccion de gas natural en el Ecuador
(CWF, 2011)



CONSUMO DE GAS NATURAL EN METROS CUBICOS
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Figura 1.4 Consumo de gas natural en el Ecuador
(CWF, 2011)

1.2 GAS NATURAL

El gas y el petréleo 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
produccidon de estos combustibles fésiles son: las altas presiones que existen en
las profundidades, la accion bacteriana, altas temperaturas, la presencia de

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

El petréleo, carbdn y el gas son combustibles fosiles de amplio uso, y representan
mas del 85,0 % de la energia primaria comercializada en el planeta. El carbon fue
el combustible de mayor uso por la humanidad, pero hoy en dia el gas natural es
la energia primaria de mayor crecimiento, debido a que es mas limpia en relacién

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

1.2.1 DEFINICION 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 diéxido



de carbono, helio, sulfuro de hidrégeno y nitrogeno. Una composicién quimica
tipica para el gas natural, se indica en la Tabla 1.1 y se constata que el metano es

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

Tabla 1.1 Composicion quimica del gas natural

Componente Analisis tipico % 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
1so — Pentano 0,01 Trazas — 0,14
n — Pentano 0,01 Trazas — 0,14
Hexanos y pesados 0,01 Trazas — 0,06
Nitrégeno 1,60 1,30 —-5,60
Diéxido de carbono 0,70 0,10 -1,00
Oxigeno 0,02 0,01-0,10
Hidrdégeno Trazas Trazas — 0,02
Balat, 2005

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

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

- Gas asociado: El gas extraido de los pozos de petréleo generalmente se
denomina gas asociado, el mismo que puede encontrarse disuelto (gas
disuelto) o separado del crudo en condiciones naturales (gas libre). La
concentracion del metano es por lo general del 70,0 %, ademas existen
hidrocarburos hasta el hexano.

- Gas no asociado: No esta asociado al petréleo y proviene de pozos en los
que existe solamente gas. El componente principal es el metano cuya
composicién esta sobre el 90,0 % de toda la mezcla.

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

liquidos como propanos, butanos, pentanos y hexano.



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 estan: Canada, Venezuela, Peru, Bolivia y EE.UU. Las reservas de gas
fueron estimadas en 179,85 trillones de metros cubicos para el afio 2005, con los
cuales se puede abastecer al mercado mundial por alrededor de 65 afios, pero
con nuevas tecnologias de exploracidon se proyecta satisfacer la demanda mundial
por muchos afios mas. 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 afio 2005

Region Reservas en trillones de metros cubicos
Oriente Medio 72,13
Europa y Euroasia 64,01
Asia (lado del Pacifico) 14,84
Africa 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 energia del mundo crece rapidamente, y
es accesible para casi todo el planeta, asi mismo factores econémicos y
ambientales estan a su favor. De acuerdo con estadisticas, el consumo de gas
natural a nivel mundial crecié de 2153 millones de metros cubicos en 1995 a
2750 millones de metros cubicos en 2005, y para el afio 2025 se espera un

consumo de 4419 millones de metros cubicos. En la Figura 1.5 se aprecia la pro-



duccion y consumo en una década (Balat, 2005; Karacsonyi, 2010).
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Figura 1.5 Produccién y consumo del gas natural a nivel mundial durante 1995 — 2005
(Balat, 2005)

1.2.3 TRATAMIENTO DEL GAS NATURAL

1.2.3.1 Separacion

Una corriente de gas natural tipica se encuentra mezclada con petroleo, vapor de
agua, agua libre, hidrocarburos condensables, sulfuro de hidrégeno, dioxido de
carbono, y en ocasiones solidos. Por lo tanto el gas debe ser sometido a un
proceso de separacidon que por lo general consta de cuatro procesos basicos
(Guo y Ghalambor, 2005; Ghandhidasan, 2010):

- Separacion del gas del petréleo crudo, hidrocarburos condensados,
agua y solidos en suspension.

- Eliminacion de condensables y vapores de hidrocarburos recuperables.

- Procesamiento del gas para eliminar vapor de agua condensable.

- Remocién de compuestos no deseados, como el sulfuro de hidrogeno y

diéxido de carbono.



Separadores: Para efectuar la separacion de las fases liquidas y gaseosa, estas
deben ser inmiscibles y tener diferentes densidades. Se utilizan tres principios
para efectuar la separacidén estos son: coalescencia, momentum y sedimentaciéon
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 cilindrica y construidos de acero al carbono, y dispuestos de forma

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

SEPARADOR HORIZONMNTAL
Gas y liquidos Gas

Liquidos

SEPARADOR VERTICAL

Extractor de

niebla
=1
—= Gas
A: Seccion de entrada Gasy ﬂ p—
. g | F
del equipo Liquida:
B: Seccigon de separa-
cién del gas por ____E'_
gravedad
C: Seccion de separa- C
cidgn del liquido por -
gravedad |
[+ Extractor de niebla '
Liquidos

Figura 1.6 Tipos de separadores gas — liquido
(GPSA, 2004)

Los separadores estan provistos de cuatro secciones principales que son:

- Seccion A: Esta provista de una placa metalica (deflector) la cual reduce el
impulso de la corriente de gas, y asi realiza una primera separacion.

- Seccion B: En esta seccidon se separa el gas y el liquido por efectos de la
gravedad.

- Seccion C: La seccion de separacion por gravedad del liquido sirve como
recolector del liquido separado en las otras secciones. En aplicaciones de
separacion bifasica esta seccion provee el tiempo de residencia para la

remocién del gas y liquido.



Seccion D: En esta se encuentra el extractor de niebla o vapor, el cual
remueve las pequefias 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 vy
Ghalambor, 2005; GPSA, 2004):

El gas ingresa por la parte central del equipo, donde existe un deflector
(placa metalica) el cual cumple la funciéon de cambiar la direccién del flujo,
lo que permite realizar una primera separacion del gas y el liquido por el
principio de momentum.

Posteriormente el gas va a la seccion de separacién por gravedad que por
efectos de la diferencia de densidades que existen entre el gas y el liquido,
este Ultimo sedimentara hacia la parte inferior del separador,
recolectandose en la seccidon de almacenamiento de liquidos que luego
seran drenados mediante valvulas 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 tamafio

para sedimentar con mas facilidad



Un separador vertical se usa cuando se tiene una baja relacidén gas — liquido, y se
tiene poco espacio para instalarlos. En la Figura 1.8 se muestra un separador

convencional el que utiliza la fuerza centrifuga para realizar la separacion.
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Figura 1.8 Separador convencional gas — liquido
(Guo y Ghalambor, 2005)

El principio de funcionamiento de un separador horizontal es idéntico a un
separador vertical, la diferencia esta en la posicion del equipo. Este separador se
utiliza frecuentemente para separaciéon trifasica (crudo-agua-gas), asi también
cuando se maneja grandes volumenes de liquido. Un separador horizontal es mas
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
separacion gas-liquido; asi también este equipo presenta mayor area transversal
para efectuar la remocioén. Un separador horizontal presenta mayores facilidades
en montaje y operacién en comparacion con el vertical y las relaciones de longitud
y diametro del equipo esta 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-liquido
(GPSA, 2004)

Diseino de los separadores: Existen dos fuerzas que actuan sobre la gota liquida
a separarse de la corriente gaseosa, estas son la fuerza de gravedad y la de
arrastre, siendo esta ultima una fuerza contraria a la gravedad. Estas fuerzas se
describen matematicamente a través de la ecuacion de la velocidad terminal o

critica mencionada posteriormente (GPSA, 2004).

En los procesos de separacion gas — liquido, el tamafo y forma de la particula
liquida a separar, tiene influencia en la seleccidén de las ecuaciones adecuadas de
disefio. De tal manera se realiza la consideracion que la forma de la particula
liquida es esférica y rigida, para poder aplicar las ecuaciones de disefio que a
continuacion se detallan. El tamafio de la gota (Dp), se determina con la ecuacion
[1], siendo el valor de Kcr (constante empirica para el dimensionamiento)
especifico para cada ley. Los valores de Kcg 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 numero de Reynolds menores que dos.
- Ley Intermedia: Rige para flujos con numero de Reynolds entre 2 y 500.

- Ley de Newton: Aplicable para numero de Reynolds entre 500 y 200 000.
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) 0,33

y7i

D, =K g [1]
gpg(pl _pg)

Donde:

Dp. diametro de la gota en (ft)

Kcr: constante empirica para el dimensionamiento de separadores en (ft/ s)
Mg: Vviscosidad de la fase gaseosa en centipoise (g / cm s)

p:  densidad de la fase liquida en (b / ft?)

pg: densidad de la fase gaseosa en (Ib / %)

g: constante de la aceleracion de la gravedad en (ft / s%)

Con cada una de las leyes se obtiene distintos tamanos de particula a separar,
pero por lo general se escoge la ecuacion donde se obtiene el menor tamafio de
gota a remover, para tener una separacion mas eficiente. Calculado el tamafio de
gota a separar, se procede a determinar la velocidad terminal o critica de

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

L _ @D (0= py)

2
: o [2]

- Intermedia:

L 38927 (D) (0 = )"

! 0,29 0,43 [3]
Pg  Hg
- Newton:
D _
v, ~174 gDp(p; = py) (4]
Py
Donde:

Vi velocidad terminal o critica de sedimentacion en (ft / s)
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Capacidad de gas: La capacidad de gas con que operan los separadores se
calcula mediante la relacion de Souders — Brown que se muestra en la ecuacion
[5], donde aparece un término K que es funcién del tipo de separador y de los
accesorios que disponga en su interior para separar las fases liquida y gaseosa.
Los valores de K para diferentes tipos de separadores se indican en la Tabla 1.3
(Guo y Ghalambor, 2005).

A 5
P

Donde:

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

Tabla 1.3 Valores de K usados para varios disefios de separadores

Tipo de separador K Comentarios
Separador vertical 0,06 a 0,35 -
Separador horizontal 0,40 a 0,50 -
Extractor de niebla
0,35 -
(malla de alambre)
Bandejas burbujeadoras 0,16 24 pulgadas de espaciamiento
Columnas de bandejas 0,18 24 pulgadas de espaciamiento

Guo y Ghalambor, 2005

El area de la malla de extraccién de niebla se determina con la ecuacion [6]:

4, =% 61

Donde:
Aw: area de la malla del separador en (ft%)

Qg: caudal de gas por segundo en (ft* / s)

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

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

4
49 7]
7V, Dgp

Lggp =
Donde:
Lsep: longitud del separador en (ft)

Dsep: diametro del separador en (ft)

Separacion de agua y condensado: El gas natural de produccién se encuentra
asociado con agua e hidrocarburos condensables como el etano e hidrocarburos
mas pesados, por lo que es indispensable separar estas fases para evitar
problemas en el transporte y uso del gas. Por lo tanto la remocion 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,
originandose los hidratos sélidos, los cuales ocasionan taponamientos en
las lineas de flujo y accesorios como valvulas.

- Cumplir con requerimientos de empresas de transporte de gas con
respecto de tener un punto de rocio de agua y de gas especificos, con el
fin de evitar cambios de fase durante el proceso y asi evitar problemas de

operacion.

Los hidratos se forman principalmente por dos causas que son: el gas se
encuentra a condiciones de presidon y temperatura adecuadas para el
aparecimiento de estos compuestos; y la otra se da cuando el gas esta por debajo
de la temperatura de rocio del agua y existe agua libre en su composicion. Por lo
que para una presion dada existe una temperatura que por debajo de la cual hay
la formacion de hidratos, y por encima de esta no se crean; en términos generales
se tiene que la presion del gas es directamente proporcional a la temperatura de
formacion 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 asi condensar el vapor.

- Suministrar calor al gas, para asegurar que la temperatura del gas esta por
encima de la temperatura de aparicion de hidratos.

- Disminuir la temperatura de formacion de hidratos, mediante la adicién de
inhibidores quimicos como metanol, etilen glicol o dietilen glicol.

- Optimizar condiciones operativas como reducir las caidas de presion en el

proceso para evitar enfriamiento en el gas debido a expansiones.

Existen algunos métodos de separaciéon de las fases liquida — gaseosa, entre los

principales se tiene la adsorcién y la absorcion (Guo y Ghalambor, 2005):

- Adsorcion: Es un fenobmeno de superficie donde el vapor de agua del gas
se adhiere a la superficie del desecante solido, como silice, alumina y
ciertos silicatos. Este proceso presenta alta eficiencia debido a su gran
capacidad de secado.

- Absorcidn: La absorcién utiliza un desecante higroscdpico 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 liquido adecuado, este debe cumplir ciertas

caracteristicas como:

- Alta higroscopicidad y alto punto de ebullicion.
- Bajos valores de: presion de vapor, solubilidad y viscosidad.
- Alta estabilidad a la descomposicion quimica y calérica.

- Debe ser econémico y de facil acceso a compra.

En los procesos de absorcion se recomienda usar al TEG por cuanto presenta
una menor pérdida al arrastre, absorbe mayor cantidad de vapor de agua y el

proceso de regeneracion a altas concentraciones es mas facil en comparaciéon a
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los otros glicoles. En cambio cuando se trabaja con grandes volumenes de gas a

altas presiones se aconseja usar los desecantes solidos (Ghandhidasan, 2010;
Chhetri e Islam, 2008).

Separacion de compuestos acidos: Compuestos como sulfuro de hidrégeno
(H2S), sulfuro de carbonilo (COS), mercaptanos (RSH), diéxido de carbono (CO5)

y disulfuros (CS;) en ocasiones estan presentes en el gas, por lo que es

importante eliminarlos por razones de: seguridad, prevencion de corrosion,

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 solucibn alcanoamina como
monoetanolamina (MEA) o dietanol amina (DEA) en un absorbedor, para
que estas soluciones absorban el CO, y el H,S. Las reacciones quimicas
que se dan en el proceso de absorcion de H,S son la [8] y la [9], y en

cambio la absorcion del CO,se muestra en la reaccion [10]:

Para el H,S:
RNH 2+ H 2S &2 RNH 3* + HS - [8]
RNH 2+ HS- @ RNH 3+ +S-- [9]
Para el COy:
2RNH 2+ CO2 & RNH 3t + RNHCOO - [10]

Absorcion de H,S a través de un lecho sélido como la esponja de hierro
(Fe203). Este proceso se utiliza cuando se tiene concentraciones menores
a 300 ppm de Hy,S y se opera a presiones entre 50 y 500 psiag y a
temperaturas menores a 110 °F. La reaccién [11] muestra la absorcién del

H2S con 6xido de hierro (Fez03):
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2Fe,0; +6H,S —> 2Fe,S, +6H,0 [11]

Uso de tamices moleculares sintéticos como las zeolitas cristalinas, las
cuales atrapan a las moléculas de H,S y H,O en sus sitios activos. Las
zeolitas son regeneradas con el gas a temperaturas entre 300 °F y 400 °F.
Absorciéon de COS, CO;, H,O e hidrocarburos pesados (C3+) mediante
carbonato de propileno, donde se deshidrata y desulfuriza al gas.
Absorcion de COS, CS; H,S y RSH mediante una solucién de hidréxido de
sodio (NaOH) en un proceso en contracorriente. El proceso de absorcion
de H,S y CO, 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).

H,S + NaOH —> NaSH + H,0 [12]

CO, +2NaOH —> Na,CO, + H,0 [13]

Procesamiento del
Gas Natural
v
Eliminacion de
particulas
v v v__ v v
., Separacion -

. Remocion L Remocion -
Remocién de de liquidos Remocion de
condensado eo del gas de C0o2

sadoy Agua g H2S

petréleo
Separador Absorcion Adsorcién Absorcién Separador
Deshidratacion con Uso de dietanol amina
glicol Alimina o silica gel (DEA), mono
Dietilen glicol (DEG) dietanolamina (MDEA)
Trietilen glicol (TEG)

Figura 1.10 Métodos de procesamiento de gas natural
(Chbhetri e Islam, 2008)
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1.2.3.2 Compresion

Los sistemas de estaciones de compresion se utilizan cuando no existe la
suficiente energia potencial para el transporte del gas natural. Asi también cuando
se requiere licuar al gas, por cuanto es mas economico y eficiente transportar al
gas en estado licuado que en su forma gaseosa, ya que su volumen disminuye
aproximadamente en 600 veces con relacion a la forma gaseosa. Para obtener en
estado liquido a toda la mezcla se debe alcanzar una temperatura de -162,0 °C
(Guo y Ghalambor 2005; Arnold y Stewart, 1999; Ristic, 2009).

Evaluacion del trabajo de compresion: Para evaluar el trabajo de compresion
se utiliza el diagrama presién vs entalpia, donde se determina las entalpias 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 presion P4 hasta una P, se lo hace por
medio de la ecuacion [14] (GPSA, 2004):

P
W= [vdp [14]

R

Donde:
W: trabajo realizado por un sistema en (Btu)
v:  volumen a comprimir de gas en (ft°)

dP: diferencial de presion

Asi también cuando se evalua un trabajo de compresion hay que caracterizar el

camino termodinamico 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 PV". Este requiere
menor trabajo de compresion, ya que el area bajo la curva presion vs
volumen es menor que los otros caminos, como se ve en la Figura 1.11.

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

perdido y la entropia es constante. Aqui aparece el término k que relaciona
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las capacidades calorificas a presién y a volumen constante, por tanto el
calculo del trabajo se reduce a PVX.

- Camino politrépico reversible: Se consideran todos los cambios que sufre
el gas durante la compresidén, por lo que se acerca al camino real. En
general los procesos de compresion siguen el camino politrépico

acercandose al isoentropico, como se puede observar en la Figura 1.11.

- n=1lsotérmico

__—~n=k=Cp/Cv (lsoentropico)
-1k {Politrdpica)

s e — o — o — o — —

Figura 1.11 Curvas de compresion
(GPSA, 2004)

Al efectuar la compresion la temperatura del gas aumenta por lo tanto es
necesario la instalacion 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 compresion 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):

P, ko
T {2] -1
|

ATactual =

[15]

[16]

ctual
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Donde:

AT: incremento de temperatura por compresion en (°R)
T4: temperatura del gas al ingreso al compresor en (°R)
T,: temperatura del gas a la salida del compresor en (°R)
P4: presion del gas al ingreso al compresor en (psia)

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

Ni: eficiencia de compresion

E
BHP=3,03~Z-£%J(LJ(&] (&] - [17]
E \k-1\T5 )\ P

Donde:

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

Ps: presién del gas en condiciones estandar en (hp)

Ts: temperatura del gas en condiciones estandar en (°R)

Qeq: caudal de gas por dia en (ft*/d)

K: exponente isoentrépico es el cociente entre Cp y Cv (adimensional)
Z: factor de compresibilidad del gas (adimensional)

E: eficiencia de compresion

Clasificacion de los compresores: En la Figura 1.12 se muestra la clasificacion
de los compresores (GPSA, 2004).

COMPRESORES
[ E 1
TIPO DE
TIPO TIPO
DESPLAZAMIENTO A -
POSITIVO DINAMICO TERMICO

PISTON ROTATIVOS gL FLUJO
RADIAL L
CENTRIFUGO

EJECTORES

DE UNAY DEUNAY
MULTIPLES DE DEUNAY DE MULTIPLES
ETAPAS [TORNILLOS Y| MULTIPLES MULTIPLES ETAPAS

MOTOR PALETAS ETAPAS ETAPAS

INTEGRAL DE|
GAS

DIAFRAGMA DE FLUJO
MIXTO

Figura 1.12 Clasificacion 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 presion del gas. Es el caso de los

compresores alternativos o de piston y rotativos.

Compresor de Piston: Manejan volimenes de hasta 30 000 ft/min y
presiones de descarga de hasta 30 000 psiag. Las relaciones de
compresion 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 oxigeno en el gas ya
que pueden existir problemas de explosién. 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 compresién del gas,
como se aprecia en la Figura 1.13 (Arnold y Stewart, 1999; GPSA, 2004).

ey Pitén Culsta

gcian \
Vastago
n L
]

tmbele ]
Biela 1
-

Cighedal Clindra L 2 . 1

Vahvula de descarga

Figura 1.13 Compresor de piston
(Guo y Ghalambor, 2005)
Compresor Rotativo: El compresor rotativo generalmente usa de 8 a 20
paletas, las cuales se deslizan hacia dentro y fuera de un eje de rotacion
de tal manera que el volumen de gas que se encuentra entre dos capas
adyacentes se reduce y asi se aumenta la presion. Las presiones de
descarga son de hasta 200 psia, y son usadas en requerimientos de vacio
(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 rotaciéon
del I6bulo hembra genera un vacio, con lo cual succiona al gas y en cambio
la rotacion del I6bulo macho comprime al gas. EI compresor de tornillo
trabaja con flujos desde 180 hasta 35 000 ft*/min, y presiones de descarga
de hasta 580 psiag. En la Figura 1.14 se muestra las partes del compresor
(GPSA, 2004).

ROTOR MACHO A
RODAMIENTOS BRIDA DE SUCCION

ROTOR HEMBRA

BOMBA DEL ROTOR

RODAMIENTOS

PISTON COMPENSADOR

Figura 1.14 Compresor de tornillo
(GPSA, 2004)

Compresores de tipo dinamico: Los compresores de tipo dindmico convierten la
energia cinética en presién estatica por medio de un difusor, es el caso del
compresor centrifugo y axial que a continuacion se describen (Guo y Ghalambor,
2005):

- Compresor Centrifugo: Un impulsor realiza el trabajo sobre el gas. A
diferencia de los compresores de desplazamiento positivo, este compresor
puede trabajar con altos volumenes de gas pero las relaciones de
compresion son bajas, por ejemplo maneja volumenes 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 energia
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del rotor al gas, lo que provoca un aumento en la presion. Este tipo de
compresor puede tener presiones de descarga de hasta 500 psiag con
caudales de fluido de hasta 400 000 ft*/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
energia de presion es convertida a energia cinética y asi se tiene una
mayor presion en la zona de descarga en relacidon a la entrada. Estas

maquinas se usan generalmente para aplicaciones de vacio (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 asi poder removerlos de la corriente

gaseosa (Ghandidasan, 2010).

Disefio térmico: Por lo general los datos necesarios en el disefio térmico son:
propiedades fisicas del gas a enfriar como: capacidad calorifica (Cp), viscosidad
(M), constante de conductividad térmica (k); asi también datos de flujo, presién,
temperaturas de entrada y salida de los fluidos caliente y frio, y carga calérica a
remover del gas. En la ecuacion [18] se muestra el coeficiente global de
transferencia de calor (Arnold y Stewart, 1999; GPSA, 2004):

9 [18]
A, -LMTD
Donde:
u: coeficiente global de transferencia de calor en (Btu / h ft? °F)

Q: flujo de calor en (Btu / h)
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As area de transferencia de calor en ft?

LMTD: diferencia de temperatura media logaritmica 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
pelicula de los fluidos, al material de los tubos y coraza. En la ecuacién [19] se

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

U= [19]

Donde:

r. resistencia a la transferencia de calor interno por el lado de los tubos en (h
ft*° F / Btu)

ro. resistencia a la transferencia de calor externo por el lado de los tubos en (h
ft? °F / Btu)

re. resistencia a la transferencia de calor por el material del tubo en (h ft* °F /
Btu)

Io: resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de la
coraza (h ft* °F / Btu)

rs. resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de los
tubos en (h ft* °F / Btu)

Tipos de Intercambiadores de Calor: Existen una gran variedad de
intercambiadores de calor que pueden utilizarse. Segun los requerimientos de
disefio existiran diferencias en el tipo de: materiales de construccion, accesorios
internos a usar, tipo de area de transferencia y geometria de la configuracion 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. Segun la ubicacion 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 esta en
la zona de succion 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 estan 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 esta limitada a 200 °F (GPSA, 2004).

Tub AIRE AIRE
ubo i
. AAA i BDI.]I..II"EIE AAA
IS [ ] Ventilador 7]
Cémara__||- . & Tubo R
deaire | oL I ——
&
Estructura.._| @
de soporte Controlador

- Controlador

TIRO FORZADO TIRO INDUCIDO

Figura 1.15 Tipos de aeroenfriadores
(GPSA, 2004)

Disefio de aeroenfriadores: El diametro de estos equipos por lo general es de
14 a 16 ft de diametro, con motores eléctricos de gas o turboexpansores. La
longitud de los tubos esta en el rango de 6 a 50 ft con diametros de 5/8 a 3/2 in

(pulgadas).
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A continuacién se describe los pasos para dimensionar el equipo (Arnold y
Stewart, 1999; GPSA, 2004):

- Seleccionar un coeficiente de transferencia de calor de bibliografia. Para
este trabajo se utiliza el coeficiente U, del GPSA (2004), el cual es funcién
del tipo de fluido y de la presién a la que se encuentre este.

- Determinar la temperatura del aire ambiental a usar en los calculos, 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
funcién del tipo de configuracién de flujo del intercambiador.

- Dimensionar los tubos y ventiladores con las respectivas ecuaciones de

disefo.

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 liquido-liquido, vapor-
liquido y vapor-vapor. En la Figura 1.16 se muestra las partes de este equipo
(Arnold y Stewart, 1999; GPSA, 2004).

CABEZA DE
LACO C[}H_ALQ DEFLECTORES BUQUlLLAS
j l- Al 1 REFUERZO
= - DE
I .]_._1.__.._'__: — T — :I LA
__'_ —_— — ————=n CORAZA
j t TUBDS J [

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 caidas de presion y

resistencias a la transferencia de calor en intercambiadores.

Tabla 1.4 Expresiones usadas para caidas de presion y resistencias a la transferencia de
calor en intercambiadores

: Régimen ry = (f)(r)** AP, = (f)(AR) **
Variable * del fluio
] Coraza Tubo Coraza Tubo
Viscosidad Turbulento | (u, /u1)0’27 (u, /u1)0,47 (u, /ul)o’15 (u, /ul)o’2
0,14
Viscosidad- Uy Uyy
correccion Laminar u, ' u,, (u, /uy)
pared

Conductividad | Turbulento
térmica o laminar

(ky /kz)o’67 (ky ”‘2)0767

. 0,33 0,33
Capacidad Turbulento (Cp1 /sz) (Cpl /sz)

calorifica o laminar
Velocidad 1 routento | (G, /Gy | (G /Gy)™ | (G /GO | (G, /G
mésica urbulento | (G, /G,) (G,/Gy) (G,/Gy) (G,/Gy)
Velocidad . 0,33
masica Laminar (Gl / Gz) (Gz / Gl)
. Turbulento
Densidad o laminar (P! p2) (P! p2)

Diametro del

0,15 1,2
Turbulento | (D, /D01)0’4 (D, /Dn)o’z (Do / Dyy) (D /Dyy)

tubo
., 0,33
Dlar?ue]iroo del Laminar (D, / Dyy) (D, /D,,)>
Longitud del . 0,33
tubo Laminar (Lz / Ll)
N /N
Pasos por el Turbulento ( P pl)
tubo
Niimero de Turbulento
espacios de ) (SP,/SR)
o laminar
deflectores
Numero de
Turbulent
tubos cruzados o u'en © (RC, /RC))
ek o laminar

*Usar unidades consistentes para cada una de las variables.

** f es la relacion entre el nuevo y el antiguo valor. fes el producto de las fs.
**% Numero de filas de tubos expuestas a cruce de flujo.

GPSA, 2004
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Sistemas de refrigeracion: En la industria del gas natural se utilizan equipos de
refrigeracion para separar agua e hidrocarburos pesados o condensables, para
asi lograr obtener mayor volumen de liquidos separados que los que podria
obtenerse al trabajar a temperaturas ambientales. Como ejemplos de aplicacion
de sistemas de refrigeracion se tiene: licuefaccion del gas natural, separacion de
nitrogeno del gas, extraccion de helio, obtencidén de gas licuado de petroleo
(LPG), control del punto de rocio de hidrocarburos (Guo y Ghalambor, 2005; Katz
et al., 1959).

Una unidad de refrigeracion consiste en: un separador de baja temperatura,
equipos de transferencia de calor, equipos reductores de presion, y el fluido
refrigerante que para el caso del procesamiento de gas natural se puede usar
etano o propano, los que se seleccionan segun 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 tuberias y equipos
con que se trabaje (GPSA, 2004; Arnold y Stewart, 1999).

Refrigeracion Mecanica: El sistema de refrigeracion mecanica consiste en un
circuito cerrado que comprenden 4 subprocesos, mediante los cuales se efectua
el enfriamiento del gas natural a través de un refrigerante. Estos procesos son:
expansion (A-B), evaporacion (B-C), compresion (C-D) y condensaciéon (D-A); los
cuales se los representan en las Figuras 1.17 y 1.18 que corresponden a

diagramas presion vs entalpia (GPSA, 2004).

Compresor
Condensador

L

\_/

i Vélvula de

(8| Evaporador Expansién J-T A
i

Figura 1.17 Diagrama de flujo del proceso de refrigeracion
(GPSA, 2004)
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i Curva del
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Figura 1.18 Diagrama presion vs entalpia
(GPSA, 2004)

- Proceso de Expansion (A-B): Este proceso es isoentalpico, donde el
propano ingresa a la valvula como liquido saturado (punto de burbuja) a la
presion de saturacion (Pa), y sale como una mezcla liquido vapor a la
presion (Pg). La cantidad de vapor que se forma en la expansion con una
entalpia hyg es (1-x); donde x es la fraccién liquida a la Pg con una
entalpia h.g. El balance de calor en la formacién del liquido se determina

con la ecuacion [20]:

xhyy + (1= Xy =hy [20]

Donde:

X: fraccion molar de la fase liquida

his:  entalpia del liquido saturado en el punto B en (Btu/lb)
hyg: entalpia del vapor saturado en el punto B en (Btu/lb)

hia:  entalpia del liquido saturado en el punto A en (Btu/lb)

- Proceso de Evaporacién (B-C): El enfriamiento del gas natural se debe a
la evaporacion de la fraccion liquida del refrigerante a presion y

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

con las ecuaciones [21] y [22]:
Efecto refrigerante = x(hyy —h,5) = (hyz —h;,) [21]

Qre f

m,, = [22]
4 (hyp —hyy)

Donde:
Myes: cantidad de refrigerante en (Ib / h)

Qrer: flujo caldrico de refrigeracion en (Btu / h)

- Proceso de Compresion (C-D): Los vapores de la evaporacion son
comprimidos isoentropicamente hasta llegar a la presidn Pp a lo largo de la
linea A-B. El trabajo ideal de compresién W; se lo define con la ecuacion
[23]:

W, = mref(hVD —hyp) [23]
Donde:
W;:  trabajo ideal isoentrépico de compresion en (hp)

hyp: entalpia del vapor sobrecalentado en el punto D en (Btu/Ib)

- Proceso de Condensacion (D-A): Producto de la compresion el
refrigerante sale sobrecalentado punto D, por ello se lo enfria con agua,

aire o algun otro refrigerante.

Para llegar al punto A que corresponde al estado de liquido saturado, se
debe remover todo el calor y trabajo ganado en los procesos de
evaporacion y compresion. El calor de condensacién se lo calcula con la

expresion [24]:

Op_y =My [(hVB —hyy )"‘ (hVD —hyg )] [24]
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Donde:

Qp-a: calor removido desde el punto D al A en el diagrama presion vs entalpia en
(Btu / h)

hyp:  entalpia del vapor sobrecalentado en el punto D en (Btu/Ib)

hys: entalpia del vapor saturado en el punto B en (Btu/lb)

hia:  entalpia del liquido saturado en el punto A en (Btu/lb)

1.2.4 APLICACIONES DEL GAS NATURAL

Estudios de exploracion indican que el gas natural es mas abundante que el
petréleo y representa un combustible mas limpio en relacidon a los otros
combustibles fosiles, ya que su combustibn genera menores emisiones de
carbono a la atmésfera, por lo que el uso de gas natural a nivel mundial se ha
incrementado, y los paises usan cada vez en mayor proporcion el gas para
diferentes aplicaciones como (Mokhatab, 2010; Balat, 2009):

- Generacién de electricidad: La generacién de electricidad por medio de la
combustién del gas es una de las principales aplicaciones, por ejemplo la
generacion aumento6 de 740 a 3 419 Teravatios-hora del afio 1973 al 2 005

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

- Combustible de vehiculos: El uso de gas natural de vehiculos (GNV) puede
disminuir emisiones de O&xidos de nitrégeno, material particulado vy
contaminantes cancerigenos. En la Figura 1.19 se puede apreciar la

distribucion de los usos del gas a nivel mundial.

*0OTROS

INDUSTRIA
SECTORE

37,5 %

= Otros NO USADOD

sectores: COMO
-agricultura

ENERGIA
-hogares

-sErvicios TRANSPORTE 5,6 %
comerciales

Figura 1.19 Consumo del gas natural por sectores a nivel mundial en el afio 2004
(Balat, 2009)
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1.3 GENERACION ELECTRICA MEDIANTE EL USO DE GAS
NATURAL

El uso de gas natural como combustible de generadores de electricidad ha
crecido en mas del 50,0 % entre los afios de 1 996 y 2 005 a nivel mundial, debido
a que existen las facilidades en la construccion de las plantas generadoras y asi
también hay una predisposicion por parte de los gobiernos para proveer de
permisos de operacion de estas plantas. Después del uso del carbon, el gas
natural es la fuente de generacion de electricidad con amplio crecimiento a nivel

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

Nuclear
15,7%

Gas Natural
19,6 %

Hidro
16,1 %

Petrdleo
6,7%

* Otros
2,1%

\Carhén

39,8%
* Otros (geotérmica, solar, de residuos, del viento)

Figura 1.20 Generacién de electricidad global
(Balat, 2009)

1.3.1 MOTORES DE COMBUSTION INTERNA

Los motores de combustion interna (MCI) han tenido un gran desarrollo en los
ultimos 100 afios, ya que se usan en la industria del transporte, en plantas de
generacion eléctrica, en maquinas 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 atmésfera (Martinez et al., 2006).
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Los motores de combustidn interna y turbinas de gas son utilizados en procesos
de generacion eléctrica. Los primeros generan potencias entre 100 a 3 500 hp y
las turbinas de 1 500 a 75 000 hp. Los MCI para generacion pueden trabajar con
combustibles gaseosos y liquidos 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
liquido, esto se debe a que un equipo a gas puede trabajar con relaciones de
compresion del orden de doce a trece y el otro a nueve. En la Figura 1.21 se
muestra un motor de combustion interna para generacion de electricidad, que se
asemeja a los utilizados en la Central de Producciéon de Facilidades (CPF) del
bloque Mauro Davalos Cordero (MDC) (Division de Motores Waukesha, 2009;
Arnold y Stewart, 1999; Villares, 2003).

Figura 1.21 Motor de combustion interna de generacion de electricidad
(Division de Motores Waukesha, 2009)

El funcionamiento de un motor de combustién interna es el siguiente (Division de
Motores Waukesha, 2009; Arnold y Stewart, 1999):

- Proceso de admision: El aire y combustible ingresan a los cilindros del
motor, donde la cantidad de aire que ingresa se debe determinar de
acuerdo al tamafio de la tuberia, 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 relacion aire combustible debe
mantenerse constante para una mejor eficiencia del motor en generacion
de potencia. Por lo general se usa una relacion de 0,06 a 0,07 |Ib de

combustible por Ib de aire.
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- Proceso de compresion: La mezcla aire combustible se comprime y se
enciende, producto de esto la presion y la temperatura se incrementa; por
lo que es necesario circular agua de refrigeracion para disminuir la
temperatura del cilindro.

- Combustién del combustible: Este proceso libera energia, transformandose
asi una fraccion de esta en energia mecanica. Una parte de la energia
mecanica se usa para contrarrestar efectos de friccion.

- Escape de productos de combustion: Se liberan los compuestos de la
combustidon como: didéxido de carbono (CO;), monéxido de carbono (CO),
vapor de agua (H0), 6xidos de nitrégeno (NOy) a través de chimeneas

hacia la atmodsfera.

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 operaciéon al
motor denominado potencia a la friccion (fhp), por lo tanto se tiene la ecuaciéon
[25]:

ihp = bhp + fhp [25]

Donde:
ihp: cantidad de trabajo total o potencia indicada
bhp: trabajo externo o potencia al freno

fhp: potencia a la friccidn

1.4 CONTAMINACION DEL AIRE POR GENERADORES DE
ELECTRICIDAD

De acuerdo al tipo de combustible que se use se emitira en mayor proporcioén un
tipo de compuesto de combustion de otro, por ejemplo el uso de un combustible
liguido tiende a tener mayores concentraciones de material particulado e

hidrocarburos no quemados; por el contrario la combustion de un gas emana al
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aire mayores cantidades de 6xidos de nitrégeno en relacion a la utilizaciéon de un
combustible liquido (Arnold y Stewart, 1999).

A continuacidon se enuncian los compuestos emitidos por la combustion en

generadores que operan a gas natural.

Dioxido de carbono: El CO, es un gas de efecto invernadero, incoloro que es
emitido al aire por procesos de combustidon completa, donde para que se efectue
esta debe existir la suficiente cantidad de comburente es decir oxigeno, como se

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

C,H, +%02 —CO, + H,0 [26]

La combustidén de gas natural emite aproximadamente la mitad de cantidad de
COg, por unidad de energia producida que la que emitiria la combustién de carbdén
y un 25,0 % menos que el petroleo; esto es por cuanto el gas natural tiene en su
composicidon menor cantidad de carbono en relaciéon a los otros dos como se
aprecia en la Tabla 1.5 (Balat, 2009; De Nevers, 1998).

Tabla 1.5 Emisiones de diéxido de carbono por tipo de combustible

Tipo de Combustible Cantidad de CO, emitido (Ton / GWh)
Petroleo 600 — 700
Carbon 950 -1 100
Gas Natural 320-370

Karacsonyi, 2010

Monéxido de Carbono: El (CO) es un gas inodoro, incoloro, insipido y toxico que
se produce por procesos de combustién incompleta, es decir cuando existe falta
de oxigeno en la camara de combustion. Su concentracidén en la atmésfera es de
alrededor de 0,1 ppm, por lo que la combustién de este en motores de combustion
interna representa la fuente de mayor produccién de CO ya que se puede tener
emisiones sobre los 100 ppm de CO. En procesos de combustién incompleta se
tiene la reaccién [27] (Sbarato, 2009):
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C,H, +0, —>CO+H,0 [27]

El CO a concentraciones por debajo de los 100 ppm no produce ningun dafio a la
vegetacion, en cambio en los seres humanos es sumamente tdxico, por ejemplo a
200 ppm durante tres horas causa dolor de cabeza, a 500 ppm por un tiempo de
exposicion de una hora causa mareos, nauseas y a 750 ppm causa la muerte en
una hora y media (Sbarato, 2009; Palate, 2009).

Dioxido de Azufre: El (SO,) es un gas de la familia de los 6xidos de azufre SOy,
que se produce principalmente por la combustidn de compuestos que presentan
en su composicion azufre (S), el cual reacciona con el oxigeno del aire y produce
SO..

Este es un gas incoloro no flamable, no explosivo, con sabor acido picante, y a
concentraciones superiores a 3 ppm el olor es acre e irritable, asi también es un
agente muy reductor y soluble en agua, el cual por una oxidacién produce el
triéxido de azufre (SOs3) el que puede reaccionar con agua para producir acido
sulfurico (H2SO4), como lo muestran las reacciones [28] y [29] (Palate, 2009;
Warner y Wark, 2002).

250, + 0, — 2SO0, [28]
SO, + H,0 — H,SO, [29]

Los 6xidos de azufre tienen un tiempo de residencia de 3 a 4 dias en el aire, sin
embargo los efectos que causan al medio ambiente son drasticos. Por ejemplo la
lluvia acida que se origina de la reaccion del SO3 con el vapor de agua de las
nubes dan origen al H,SO4, que corroe estructuras metalicas, 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 funcion pulmonar a 1 000 ug/m® con un
tiempo de exposicion de 10 min, se incrementan los sintomas respiratorios a 250
ug/m® durante 24 horas y a 1 330 ug/m® causa la muerte de 3 a 5 min (Palate,
2009; Sbarato, 2009).
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Oxidos de Nitrégeno: Los (NO,) estan conformados por el diéxido de nitrégeno
(NOy), el o6xido nitrico (NO), el tetroxido de nitrdgeno (N2Og4), el mondxido de
dinitrdgeno (N2O), vy otros; pero los que representan importantes contaminantes
del aire son el NO y el NO». El diéxido de nitrbgeno es un gas café rojizo que junto
con el monoxido de nitrégeno son producidos por procesos de combustion, donde
el nitrégeno reacciona con el oxigeno en exceso del aire a altas temperaturas. A
partir de las reacciones [30] y [31] se forman el NO y el NO, (Arnold y Stewart,
1999; Palate, 2009):

N, +0, —2NO [30]
2NO + 0, —> 2NO, [31]

En procesos de combustion se forman los 6xidos de nitrogeno térmico, inmediatos
y del combustible. Los primeros se producen por el calentamiento del oxigeno y el
nitrégeno por medio de una llama, en cambio los 6xidos inmediatos se forman por
la interaccidon del nitrogeno y el oxigeno con especies del carbono del
combustible, y finalmente el 6xido de nitrégeno del combustible se forma por la
conversion del nitrogeno del combustible en NO,, como lo muestra la Figura 1.22
(De Nevers, 1998).

400 |-
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(ngh)) NO
0 | | | > inmediato

1000 1200 1400 1600
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Figura 1.22 Aportaciones de los tres mecanismos del NO en la formacion del NOx totales

en la combustidn del carbon mineral
(De Nevers, 1998)
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Cuando un hidrocarburo como por ejemplo el gas natural se quema en la camara
de combustién, la concentracion de NO, formados dependen de la relacion 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) segun las
relaciones (A-C) (Arnold y Stewart, 1999).

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

y NOx frente a la relacidn aire — combustible (A-C) para un motor tipico
(Arnold y Stewart, 1999)

Para un tipico motor de combustién interna la relacién (A-C) ideal para la minima
formacion de los NOy es treinta a uno; sin embargo, como la cantidad de aire y
combustible que ingresa al motor no es uniforme, el aumento de la relacion (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 bujia (Arnold y Stewart, 1999).

Debido a que la relacién de formacion del NO, con respecto a la del NO es de
nueve a uno, se procede a mencionar los efectos que causa solamente el NO; a

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

- Reacciona con el vapor de agua del aire para formar HNOj3 (acido nitrico) lo

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

- lrritacion al sistema respiratorio de las personas.

- Bronquitis a nifios de dos a tres afos a concentraciones menores de 0,01
ppm.

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

neblumo fotoquimico.

1.5 NORMATIVA AMBIENTAL VIGENTE

El Texto Unificado de Legislacion 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
Hidrocarburiferas en el Ecuador, posteriormente la Direccion de Proteccion
Ambiental (DINAPA) reforma los limites maximos permisibles de emisiones a la
atmosfera, cambios que se publicaron en el Registro Oficial N° 430 del 4 de enero
de 2007.

Este reglamento establece parametros, valores referenciales y limites maximos
permisibles de emisiones a la atmosfera producto de procesos en fuentes fijas
como: generadores de electricidad que operan a (gas natural, gas licuado de
petréleo, diesel, bunker o crudo), hornos, calderos, turbinas, etc. A continuacién
se enuncian los criterios mas importantes del reglamento ambiental para procesos

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

1.5.1 LIMITES MAXIMOS PERMISIBLES DE EMISION A LA ATMOSFERA

Se fijan los valores maximos permitidos de emisiones a la atmésfera en motores
de combustion interna, de acuerdo al tipo de combustible usado, al 15,0 % de
oxigeno de referencia, a condiciones normales de presidén y temperatura (presion
de 1 atmésfera 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 Limites maximos permitidos para emisiones de motores de combustion interna

Contaminante (mg/Nm3)

Combustible
GLP o Gas Diesel Bunker o Crudo

Material Particulado (MP) N.A. 100 150
Oxidos de Carb
xidos ¢e Tarbono N.A. 1 500 150
(CO)
Oxidos de Nitré
xidos ¢e TMitrogeno 1 400 2 000 2 000
(NOx)
Oxidos de Azuf
xidos de Azufre 30 700 1 500
(SO2)
HAPs 0,1 0,1 0,1
COVs 5 10 10

Registro Oficial 430, 2007

Donde:
mg / Nm?:

% 02:

HAPs:

COVsi

MP:

N.A.:

miligramo de contaminante por metro cubico de gas seco referido a
condiciones normales de presion y temperatura

correccion de la concentracion del contaminante gaseoso a una
dilucion constante de oxigeno de referencia (15,0 % O, referencia)
hidrocarburos aromaticos policiclicos que corresponde a la fraccion
de fenantreno, pireno y criseno medidos mediante cromatografia
compuestos organicos volatiles que corresponde a la fraccion de:
benceno, etilbenceno, tolueno, y xileno medidos por cromatografia

el material particulado corresponde a la materia solida como: hollin,
oxidos, 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 succidén del muestreo

no aplica

152 METODOS DE MUESTREO Y MEDICION DE EMISIONES DE
COMBUSTION

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

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

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

- Dibéxido de nitrogeno y monoxido de nitrégeno: EPA Método 7, CTM 30.

- Diéxido de azufre: EPA Método 6.

- VOC: EPA Método 30.

-  HAPs: EPA Método 23, ASTM D 62009.

- Material Particulado: EPA Método 5 para chimeneas de diametro 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 parametros
especificados anteriormente se reportaran los valores de oxigeno (% O3) y
temperatura para cada medicién. Cabe recalcar que los métodos anteriores no
son normalizados por la autoridad ambiental del pais que es el Ministerio de
Medio Ambiente, sin embargo se ajustan para efectuar los monitoreos. El
monitoreo se efectuara cada tres meses en el caso de generadores (Gobierno del
Ecuador, 2001).
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2. PARTE EXPERIMENTAL

2.1 DESCRIPCION DEL SISTEMA DE TRATAMIENTO DE GAS
NATURAL EN MDC

2.1.1 UBICACION Y DESCRIPCION GENERAL

El bloque Mauro Davalos Cordero (MDC) se encuentra ubicado en la provincia de
Orellana, y esta conformado por seis locaciones que son: MDC N°: 1, 2, 3, 16, 12,
y 13, las cuales disponen de 17 pozos en produccion. El crudo de los pozos es
enviado a la locacion N° 1 denominada Central de Produccién de Facilidades
(CPF) mediante lineas de transferencia de 6 pulgadas de diametro, en este se
separan las fases liquidas (agua y crudo) de la gaseosa (gas asociado) y
posteriormente el petréleo es bombeado a la Estacion Sacha por medio de lineas
de transferencia de 4 pulgadas y media. Para el afio 2007 ENAP SIPEC produjo
16 500 barriles por dia, correspondiente a 14 000 barriles de crudo y 2 500

barriles de agua.

Cabe recalcar que las unidades utilizadas en este trabajo de investigacion
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 estan familiarizados.

2.1.2 FACILIDADES DE SUPERFICIE EN MDC

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

hectareas. En esta locacion se encuentran:

- Cinco pozos productores identificados como: MDC: 1, 4, 10, 11, 14.
- Cuatro teas para desfogue de gas.

- Manifold para recepcién de fluidos.



Tres tanques para almacenamiento de crudo.

Dos botas para separacion de fluidos.

Dos separadores de produccion y uno de prueba.

Cuatro bombas de transferencia de crudo.

Pileta APl donde se almacenan liquido.

Una planta de tratamiento de agua.

Scrubbers para deshidratar al gas.

Sistema contra incendios.

Centro de generacién provisto de seis generadores a gas.

Rack de tuberias y cables para distribucion de fluidos y energia.

Una nave cubierta de quimicos de produccion con bombas de inyeccion.
Una finca integral con sembrios de: yuca, papaya, platanos, pepino, etc.

Edificio principal, laboratorio, talleres.
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En la Figura 2.1 se aprecia el mapa petrolero ecuatoriano y la ubicacion del

bloque MDC (ENAP SIPEC ECUADOR, 2009).
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Figura 2.1 Mapa petrolero ecuatoriano
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2.1.2.1 Area de Manifold

El area de Manifold corresponde a un conjunto de valvulas de 14 posiciones que
sirven para la recepcion de fluidos de 17 pozos. ElI Manifold estd provisto de
receptor de chanchos en lineas 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 area de Manifold.

Figura 2.2 Manifold de MDC

2.1.2.2 Area de separadores

El crudo ingresa a una seccion de separacion de sus fases liquidas (agua y crudo)
y gaseosa (gas natural asociado), mediante tres separadores. Estos equipos son:
un separador de prueba, y dos de produccién (un bifasico y un trifasico). El
bifasico separa dos fases: la liquida que corresponde a la mezcla crudo y agua de
la gaseosa; en cambio el trifasico separa tres fases: crudo, gas y agua. La
capacidad de los separadores de prueba, bifasico y trifasico son respectivamente:
28, 39,39 m* y la presion de operacion esta 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 Area de tanques de almacenamiento

El crudo que sale de cada uno de los separadores, se dirige a los tanques de
almacenamiento. En esta area existen 3 tanques, uno corresponde al recipiente
de lavado, donde se efectua la separacion de crudo y agua; en cambio en los
otros dos se almacena el crudo, que posteriormente se bombeara a la Estaciéon
Sacha por medio de bombas de despacho. Cada tanque esta provisto de botas de
separacion, que cumplen la funcién de separar los gases de venteo que luego se
enviaran a las teas. En la Figura 2.4 se aprecia el area 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 fraccion 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 ft*/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 pulmoén, el mismo que cumple la funcién de
almacenar gas. Posteriormente el gas entra a un filtro coalescente, donde
las gotas se separan de la fase gaseosa en una malla metalica por medio
del principio de coalescencia. Luego las fases liquida y gaseosa no
separadas ingresan a un scrubber cuya funcién es remover gas y liquido
mediante una placa deflectora donde se produce un cambio de magnitud y
direccion del flujo de las fases, para que por el principio de momentum y
coalescencia se efectue la separacion. Las capacidades del tanque pulmén
es de 2,5 m* y del scrubber y filtro coalescente son de 2 m>.

Luego de que el gas pasa por el scrubber, se dirige a un tanque pulmén de
gas Yy 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 liquidos, los cuales cumplen la
funcidon de separar liquidos del gas y asi poder enviar este gas a las teas
para ser quemado. Los liquidos recolectados se enviaran a la pileta API,

donde seran 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 mas secas. En la Figura 2.5 se aprecia la seccién de tratamiento del

gas.
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Figura 2.5 Seccion de tratamiento del gas

2.2 CARACTERIZACION DEL GAS NATURAL, CONDENSADO
Y EMISIONES GASEOSAS DE LOS GENERADORES

2.2.1 CARACTERIZACION DEL GAS NATURAL

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

continuaciéon se mencionan los muestreos y los analisis efectuados.

2.2.1.1 Muestreo de los gases

Se realiz6 el muestreo del gas natural en la CPF del bloque MDC, para el efecto
se utilizaron cuatro bombonas metalicas (balas) para colectar en estas el gas de
los separadores: prueba, bifasico y trifasico y del filtro coalescente que se ubica
antes de los generadores. Estas bombonas estan construidas en acero inoxidable
para evitar problemas de corrosidén y provistas de dos valvulas 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 realiz6 de la siguiente manera.

- Se acoplé un extremo de la bombona al separador o a la secciéon de
ingreso del gas a los generadores.

- Posteriormente se abrieron las dos valvulas durante 10 minutos para lavar
la bombona con el gas.

- Finalmente se cerrd una valvula, y se abri6é la valvula acoplada, para asi

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

2.2.1.2 Cromatografia del gas

Se inyectd la muestra de gas al cromatégrafo a las condiciones de muestreo, es
decir a una temperatura de 40,0 °C y una presion de 20 psia, para proceder a
determinar la composicion de los hidrocarburos, nitrégeno, didéxido de carbono, y
agua del gas natural. El equipo que se uso fue el cromatégrafo de gases marca
Clarus 500, el mismo que usa un gas portador inerte (helio, nitrégeno, 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 ebullicion y finalmente con un detector de conductividad
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térmica (TCD) se constaté que el gas analito sali6 de la columna. El analisis
cuantitativo y cualitativo de los componentes de la muestra se realizé con base en
el tiempo de retencion y por medio de la medicion de la altura de los picos o
integrando las areas de cada compuesto respectivamente. En el Anexo | se

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

2.2.1.3 Cuantificacion de sulfuro de hidréogeno H,S, sulfuro de carbonilo COS y

mercaptanos RSH en el gas natural

Para la determinacién de sulfuro de hidrégeno H,S, sulfuro de carbonilo COS y
mercaptanos RSH en el gas natural, se utilizé el método UOP 212-77 detallado en

el Anexo Il y que se resume a continuacion.

- Se colocé 100 mL de hidréxido de potasio KOH al 40,0 % en dos
absorbedores, y 20 mL de monoetanolamina al 5,0 % en el tercer
absorbedor.

- Se armo el tren de burbujeo, compuesto por: la bombona (contiene el gas),
los tres absorbedores, y un medidor de flujo marca Precision Scientific.

- Se burbujed el gas problema por las soluciones de potasa, luego por la de
monoetanolamina y finalmente por el medidor de flujo, el cual registr6 el

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

Figura 2.7 Tren de burbujeo



49

- Se tituld6 potenciométricamente la solucion de potasa con el fin de
determinar la concentracion de sulfuro de hidrogeno y mercaptanos en el
gas. Una soluciéon de nitrato de plata alcohdlico 0,01 N se utilizé como
titulante. Previo a la titulacion, se mezclaron las soluciones de potasa en un
matraz de 250 mL, se agregé 5 mL de hidréxido de amonio 1N, y se afor6
con agua destilada.

- Se agregd 100 mL de solvente de titulacion acido a la solucién de
monoetanolamina.

- Se cuantificé sulfuro de hidrégeno y mercaptanos en las muestras de gas
mediante el uso de las ecuaciones [32] y [33] respectivamente.

- Se tituld6 potenciométricamente la solucion de monoetanolamina para
determinar sulfuro de carbonilo, y se us6 una solucién de nitrato de plata
alcohdlico como titulante. Mediante la ecuacion [34] se determind la
concentracion de sulfuro de carbonilo. En la Figura 2.8 se constata el

titulador potenciométrico automatico.

Figura 2.8 Titulador potenciométrico automatico

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

azufre en el gas natural. En el Anexo Ill se muestra el ejemplo de calculo.

- Sulfuro de hidrégeno:

_1131V,-N, K,
1 1815-0,937-V,

[32]
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- Mercaptanos:

1131-¥,-N, - K,

= 33

B 1,815-0,937 -7, 1331
- Sulfuro de carbonilo:
565-V.-N_.-K

_ t S S [34]

8 1,815-0,937 7,

Donde:

V¢ = volumen de la solucion de nitrato de plata usado para la titulacién en mL

Ns = normalidad de la solucién de nitrato de plata

Ks = constante de la solucion de nitrato de plata

Vg4 = volumen de gas natural burbujeado en ft>

CrsH, cos, H2s = concentracidon de mercaptanos, sulfuro de carbonilo y sulfuro de

hidrégeno respectivamente en ppm (partes por millén)

2.2.2 CARACTERIZACION DEL CONDENSADO

Se realiz6 la caracterizacion del condensado recolectado en los dos scrubbers
que se encuentran al ingreso de los generadores y en los recipientes de drenaje
de liquido. La prueba consistié en un analisis de azufre total en los hidrocarburos
condensables del gas natural asociado combustible de los generadores de la CPF
de MDC; La metodologia que se us6 es la Norma ASTM 4294, prueba que se

basa en la Fluorescencia y Difraccidon de Rayos X que se adjunta en el Anexo IV.
2.2.2.1 Muestreo y cuantificacion de condensado en el bloque MDC
Muestreo: ElI muestreo del condensado se realizd en cuatro puntos del

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

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

- Recipiente de drenaje de liquidos de los tres separadores.
- Recipiente de drenaje de liquidos de gas de venteo de botas y tanques.
- Scrubber grande (entrada de los generadores antiguos).

- Scrubber pequefio (entrada de los generadores nuevos).

En la Figura 2.9 se aprecia el diagrama de flujo de los puntos muestreados, donde
el scrubber pequefo, grande y el recipiente de drenaje de liquidos se encuentran
de color verde, tomate y rojo respectivamente. En las Figuras 2.10 y 2.11 se

muestran los equipos en donde se muestred el condensado.

TANQUES DE LAVADO RECIPIENTES
Y ALMACENAMIENTO DE DRENAJES
SEPARADORES B
DECRUDO DE LIQUIDOS  Tga
[ GAS
CRUDO
M BOTAS
A GAS
N [
1 ]
F
) GAS
L
D
SCRUBBER AREA DE
GRANDE TRATAMIENTO DE
GAS
SCRUBBER j GENERADORES
PEQUENO

GENERADORES

Figura 2.9 Diagrama de flujo del proceso de MDC

Figura 2.10 (a) Muestreo de condensado en recipiente de drenaje de liquidos
(b) Recipiente de drenaje de liquido
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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 realiz6 en la mafiana y en la tarde, con la finalidad de tener

muestras representativas para el analisis y se efectud de la siguiente manera:

- Se realiz6 una inspeccion previa a la CPF del bloque MDC, con la finalidad
de constatar en que puntos es factible tomar muestras de condensado.
- Se abrieron las valvulas respectivas, y se procedié a colectar condensado

en frascos de vidrio con una capacidad de 500 mL.

Se realiz6 la cuantificacion de condensado en los dos scrubbers de la CPF del
blogue MDC, ya que en estos dos equipos se efectua la separacion de
condensado y agua del gas. Esta actividad se efectué durante el transcurso de
dos dias con 12 horas de muestreo en cada dia. En la Figura 2.12 se aprecian los

dos scrubbers en donde se cuantificd hidrocarburos condensables.

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

Se determind la concentracion de azufre total en el condensado, basandose en la
metodologia ASTM 4294 que se encuentra en el Anexo IV. El procedimiento fue el

siguiente:

- Se vertié el condensado en la celda del equipo, con la precaucion de llenar
las tres cuartas partes de la celda.

- Se coloco un film a manera de tapa de la celda. El film es una delgada
pelicula plastica de polipropileno.

- La celda preparada se introdujo en el equipo analizador de azufre total, el
cual emite un haz de rayos X que atraviesan la muestra, y mediante

espectrometria el azufre total de las muestras es cuantificado.

223 CARACTERIZACION DE LAS EMISIONES GASEOSAS

Se realiz6 la caracterizacion de los gases de combustidn de los generadores, para
determinar la concentracion de diéxido de azufre (SO;) en el gas que se emite a
la atmésfera. El equipo que se utilizé fue el Equipo Analizador de Gases marca
Testo, metodologia que se basa en sensores electroquimicos. Este equipo consta
de una sonda para medicidon de la temperatura, otra para medir presion diferencial
y una de medicion electroquimica de gases, ademas cuenta con sensores para

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

- Se comprobo la calibracion del equipo de medicion.

- Se encendid el generador con una carga (fluo de combustible)
aproximadamente igual a la que opera normalmente.

- Seinstald la celda electroquimica para mediciéon de didxido de azufre, en el
analizador de gases.

- Se programé el equipo para determinar la concentracién de SO, en los
gases de combustion.

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

minutos, y se registro la concentracion del gas.

23 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR DE
CONDENSADOY GAS

Se realiz6 el dimensionamiento del separador de condensado y gas, el mismo que
constituye una de las operaciones unitarias en el proceso de remocion de
condensado y gas. El dimensionamiento consistié en determinar la longitud y el

diametro de un separador de forma cilindrica.

Este equipo esta provisto de:

- Una placa metélica ubicada al ingreso del separador.

- Una malla de alambre o area de extraccion 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.

GEMERADORES

MALLA DE
ALAMERE

FLACA
WETALICA,

COMDEMSADD

CONDEMSADD

CONDENSADO

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

- La composicion del gas.
- Presion y temperatura del gas.
- Flujo de gas.

- Propiedades del gas como: densidad, peso molecular.

Por medio de manometros y termocuplas alojadas en la tuberia por donde circula
el gas, se obtuvieron los datos de presion y temperatura. En cambio el flujo de
gas utilizado en el campo, se lo obtuvo del Forecast (Datos de produccion del
bloqgue de MDC). La composicion del gas se lo determind del analisis
cromatografico efectuado al gas natural asociado.

Se dimension6 este separador, basandose en la metodologia del Gas Processors
Suppliers Aplication (GPSA, 2004); cuyo procedimiento se menciona a

continuacion:

2.3.1 DETERMINACION DE LA LONGITUD Y DIAMETRO DEL
SEPARADOR

La determinacion de la longitud y diametro del separador se realiz6 de la siguiente

manera:

- Se consideré a la particula liquida a separar de forma esférica.

- Se determin6é el tamafio de particula a separar, con las respectivas
ecuaciones de la Ley de Stoke, Intermedia y de Newton. Es decir se
obtuvieron tres posibles tamafios de particulas a separar, y asi con estos
tres resultados se escogidé una de estas leyes para emplear en los calculos
posteriores.

- Seleccionada la ley que rige la separacion, se obtuvo la velocidad critica de
la particula, o velocidad a la cual la gota se separa de la corriente gaseosa.

- Se determinoé el coeficiente de arrastre de la particula.
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- Se obtuvo el flujo masico y volumétrico del gas.
- Se asumi6é un diametro del separador y con este valor se determiné la

longitud de este.

Calculo de propiedades del gas natural:

Las propiedades del gas natural asociado como: densidad en (Ib/ft®), viscosidad
en centipoise (cP) y el factor de compresibilidad se las obtuvieron del simulador
Hysys, el mismo que tiene una amplia gama de informacién de propiedades

fisicas y quimicas de componentes hidrocarburiferos y otros.

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

de gas respectivamente.

- Flujo masico y volumétrico del gas:

(Vgas J(PM)

gas [35]
(Pespmolar )(24)(3 600)
Ogas == [36]
pgas
Donde:
Mgas: flujo masico del gas en Ib/s
Qgas: flujo volumétrico del gas en ft*/s

Pesp molar: p€S0 especifico molar en ft3/Ib mol
Vgas: volumen de gas en ft°

Pgas: densidad del gas en Ib/ft®

Determinacion del tamano de particula:

Se determinaron tres tamafos de particulas a separar, mediante las Leyes de:
Stoke, Intermedia y de Newton. La ecuacion que se utilizé es la [1], la misma que
se empledé para las tres leyes, lo que difiere una de otra es el valor del la

constante Kcr.
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Determinacion de la velocidad critica de la particula:

Del paso anterior se escogio la Ley de Stoke, por lo tanto para todos los calculos
posteriores se trabajara con esta Ley. Con las ecuaciones [37] y [38] se
obtuvieron el coeficiente de arrastre y velocidad de sedimentacion de la particula

respectivamente.

- Calculo del coeficiente de arrastre:

C'Re? = (0595)(108Xpi ljp%o/ _pg) [37]
g

Donde:
C" coeficiente de arrastre de la particula (adimensional)
Re: numero de Reynolds (adimensional)

Dp: diametro de la gota en pies (ft)
- Calculo de la velocidad critica de la particula:

Vo= (g)(DP)2 (Pz _Pg) [38]

! 184,

Donde:

Vi velocidad terminal o critica de sedimentacion en (ft / s)

Determinacién de la longitud y diametro del separador:

Una vez determinado el flujo volumétrico de gas y la velocidad critica del gas, se
asumioé un valor del diametro del separador, para el efecto de encontrar un primer
valor de longitud del separador. Posteriormente se realizé un calculo iterativo,
para obtener los valores finales del diametro y longitud del separador mediante la

ecuacion [39]. GPSA recomienda una relacién L/D igual a dos.

SEP %5 [39]
7V, Dggp




58

Donde:
Lsep: longitud del separador en (ft)
Dsep: didmetro del separador en (ft)

Qg: caudal de gas por segundo en (ft® / s)

2.3.2 DETERMINACION DEL AREA DE LA MALLA DE EXTRACCION 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 logré separar las gotas que no pudieron
separarse por gravedad, a través de toda la seccion del separador. El principio de
separacion es por coalescencia. El procedimiento para determinar el area de la

malla, es el siguiente:

- Con las dimensiones del separador, se escogio la respectiva ecuaciéon para
calcular la constante (K) para dimensionar la malla. Este valor de K es
funcién de la longitud del separador, como se aprecia en la Tabla 2.1.

- Se determind la nueva velocidad critica del gas.

- Se obtuvo el area de la malla con la respectiva ecuacion.

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

Se determinaron la constante K, velocidad de sedimentacion y area de la malla de

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

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

Longitud del separador K
(ft) ft/s

10 0,40 - 0,50

Otros K o(L/10)

GPSA (2004)
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K= KIOLIS—(’;P [40]
v -K Pr— Pqg [41]
Py
A, ZQV_,G [42]
Donde:

Aw: area de la malla del separador en (ft?)

Qq: caudal de gas por segundo en (ft®/ s)

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

Kio: constante de bibliografia para el dimensionamiento de separadores con una
longitud de 10 ft

2.3.3 CALCULO DEL TIEMPO DE RETENCION DEL LiQUIDO
El calculo del tiempo de retencién del liquido, se lo determiné asi:

- Se determind el caudal de liquido que manejan los equipos separadores en
la CPF del bloque MDC. Esto se realiz6 por medio de la cuantificacion de
liquido explicados en la caracterizaciéon de condensado.

- Se obtuvo las dimensiones del recipiente donde se va a almacenar los
liquidos, de acuerdo al volumen a contener.

- Se determind el tiempo de retencion con la ecuacién [43]

roten = 43
reten 60*Ql [ ]

Donde:
treten: tiempo de retencién de liquido en segundos (s)

Viiquid: Volumen de liquido almacenados en el separador en ft>
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Q: flujo de liquido que maneja el separador en ft%/s

24 SIMULACION DEL PROCESAMIENTO DE SEPARACION
DE CONDENSADO DEL GAS, MEDIANTE EL SOFTWARE
HYSYS

24.1 INTRODUCCION A LA SIMULACION

Se efectud la simulacién de un proceso de remocion de condensado del gas, con
el objetivo de determinar: el flujo de gas y condensado separado en el proceso a
diferentes condiciones de presion de compresion y temperaturas de enfriamiento
como se explica en los acapites 3.3.2.2, 3.3.2.3, composicion del gas tratado en
los acapites 3.3.2.5, 3.3.2.6 y poder calorifico del gas expuesto en el acapite
3.3.2.4.

El software Hysys, trabaja con ecuaciones de estado tipicas o recomendadas
para un proceso en particular. Para procesos de hidrocarburos ya sea petroleo o
gas, Hysys recomienda usar la ecuacion de estado de Peng Robison, mediante la
cual se realizan los calculos de equilibrio liquido vapor, y con balances de masa y
energia se determina los respectivos flujos de liquido y gas separados. En la
expresion [44] se expone la ecuacion de estado de Peng Robinson, y con el uso
de las ecuaciones desde la [45] hasta la [49] se obtienen los términos de la

ecuacion anterior (Aspen Tech, 2004).

p— RT _ a [44]
V—b V(V+b)+b(V-b)
a=aca [45]
2 2
a 0457248 1c [46]
C
b=0,077480 1Lc [47]

Fe
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Donde:

P: presién del sistema
constante de los gases
temperatura del sistema

volumen del sistema

< 43

constante de la ecuacidén de Peng Robinson
volumen ocupado por las moléculas

ac: factor acéntrico

Tc: temperatura critica

Pc. presion critica

El término “a” se obtiene con las siguientes relaciones:

Ja =1+81-T") [48]

S = 0,37464 +1,5422W —0,2699212 [49]

Donde:
S: valor calculado
T,: temperatura reducida del gas

W: constante dependiendo de cada tipo de compuesto
A continuacion se citan los pasos para simular el proceso

- Se inici6 Hysys dando clic en el botén: inicio, programas, Hyprotech,
Hysys.

- Se creb6 un nuevo caso en el simulador, dando clic en File, New case.

- Se procedié a crear un paquete de fluido, es decir una corriente de
material, donde se ingresaron las variables de disefio 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 seleccién del paquete de fluido.
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Figura 2.14 Ventana de la lista de componentes
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Figura 2.15 Ventana de seleccion de un paquete de fluidos

Se seleccionaron los componentes a usar, haciendo doble clic sobre cada
uno de ellos, o pulsando el botén Add pure (Agregar puro). La lista de
componentes se desglosan segun su formula quimica. Ya seleccionados
todos los componentes, se cerrd la ventana.

Se ingreso la corriente “Gas natural”; dando clic en F4 aparecio la paleta
Case (Main), se selecciond la flecha azul y se la arrastr6. Dando doble clic
sobre la flecha se ingresaron las variables requeridas en nuestro paquete
de fluido, que son: presion, temperatura, flujo y composicién del gas. Las
tres primeras variables se las obtuvieron de datos tomados en campo, y en
cambio la composicidén de los resultados de la cromatografia que se
realizd. En la Figura 2.16 se muestra la barra de herramientas de equipos y

corrientes a usar en una simulacion.
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Figura 2.16 Ventana de seleccion de corrientes y equipos

2.4.2  DIMENSIONAMIENTO DE OPERACIONES UNITARIAS A UTILIZAR
EN LA SIMULACION

Se procedié a dimensionar los siguientes equipos: separador, aeroenfriador, y el
intercambiador de calor gas-gas y se determinaron los parametros de operacion
del compresor y del sistema de refrigeraciéon. Esto con el fin de ingresar los
parametros requeridos en el simulador, y asi poder efectuar la simulacién.

El separador de gas y condensado ya fue dimensionado en el capitulo anterior,
obteniéndose la longitud y el diametro de este, parametros que se usaron en la

simulacion.

2.4.2.1 Parametros de operacion del compresor

El compresor se encuentra luego del separador de admision. Este equipo
incrementd la presidn del gas a diferentes valores (citados en el acapite 2.4.4)
con el fin de remover condensado del gas producto de la condensacién de
hidrocarburos pesados mediante el enfriamiento con aire. A continuacién se citan

los parametros de operacion del compresor:
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- Se determind la relacién de compresién, con el fin de determinar el nimero
de etapas a usar en la compresion.

- Se calculé el valor del exponente isoentropico k del gas, el cual es el
cociente de las capacidades calorificas del gas a presién y a volumen
constante.

- Se establecidé la temperatura del gas en cada una de las etapas de
compresion.

- 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 presion 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 compresion. El objetivo del
dimensionamiento fue determinar el diametro y potencia del aeroenfriador a partir

del siguiente procedimiento:

- Se determinaron las siguientes propiedades del gas: capacidad calorifica a
presion constante (Cp), viscosidad (u) y constante de conductividad térmica
(k) con la ayuda del Hysys.

- Se fij6 la temperatura del aire, la cual corresponde a la temperatura de
bulbo seco que es de 40,0 °C.

- Se calcul6 el flujo calérico a remover del gas, caida de presion en los
aeroenfriadores mediante la simulacion realizada en el Hysys.

- Se realizaron los célculos para determinar en orden: el coeficiente global
de transferencia de calor para una presidbn de operacién especifica,
incremento de la temperatura del aire, diferencia media de temperatura
corregida CMTD, area y numero de tubos, velocidad masica del gas,

cantidad y velocidad masica del aire.
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Finalmente se determiné el diametro y la potencia del aeroenfriador.

2.4.2.3 Dimensionamiento del intercambiador de calor

Se dimensiond el intercambiador de calor de tubos y coraza, el mismo que se

encuentra luego del proceso de compresion, enfriamiento con aire y separacion

de condensado del gas. Este equipo cumple la funcién de dar un preenfriamiento

a la corriente gaseosa mediante el intercambio calérico con una corriente mas fria

de gas que proviene del sistema de refrigeracion 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 frio, asi también el flujo de calor a intercambiar, el area de
transferencia, las dimensiones del intercambiador y finalmente el
coeficiente de transferencia de calor de la simulacién (Usin) mediante el
software Hysys.

Se calculo el coeficiente de transferencia de calor analitico (Uanaiitico), para
ello se realiz6 un calculo analitico de los siguientes parametros: diferencia
media de temperatura logaritmica LMTD, caidas de presion 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 (analitico 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 analiticamente.

2.4.2.4 Parametros de operacion del sistema de refrigeracion

El gas que sali6 del intercambiador de calor gas-gas se enfrio en un ciclo

mecanico de refrigeraciéon cerrado con el uso de propano como refrigerante. A

continuacion se describen los pasos realizados para obtener los parametros de

operacion de este sistema refrigeracion calculados analiticamente.
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- Se fijaron la temperatura de condensacion y evaporacion a sus respectivas
presiones de vapor del propano.

- Se determinaron mediante el uso del Hysys: cantidad de refrigerante, flujo
calorico intercambiado y la potencia del compresor real.

- Se realiz6 el balance energético (entalpias) en cada etapa del ciclo de
refrigeracion (expansion, evaporacion, compresiéon y condensacion) para
obtener la cantidad de refrigerante y la potencia tedrica del compresor y asi

compararlos con los resultados que obtuvo el simulador.

243 SIMULACION DEL PROCESO DE REMOCION DE CONDENSADO Y
AGUA DEL GAS

Se simul6 el proceso de remocidén de liquidos del gas natural, mediante el
software Hysys. Este proceso tiene como finalidad la separacién de condensado
de hidrocarburos pesados y agua del gas. En la Figura 2.17 se indica el diagrama

de flujo del proceso simulado.
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El proceso de simulacién se dividid en dos etapas, que son:

Etapa de compresion v enfriamiento con aire:

- Un flujo de 1,0E+06 ft*/d de gas a una temperatura de 40,0 °C y 34,3 psia
ingresd primeramente a un separador de admisiéon, esto con el fin de
remover agua.

- La corriente (gas separado) se dirigi®6 a un compresor, donde se tiene
como variable independiente la presidon de la corriente (gas comprimido).

- Posteriormente el gas calentado producto de la compresion, se lo enfrid
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 enfrié 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.

oS
ARADD
- ‘ .

OISO
COMPRESOR

Figura 2.18 Diagrama de flujo del proceso simulado en Hysys (etapa de compresion y
enfriamiento con aire)



69

Etapa de enfriamiento con intercambiador de calor gas-gas y refrigeracidn con

propano.

- El gas que salié del separador de la primera etapa, fue pre-enfriado en un
intercambiador de calor gas-gas (tubos y coraza).

- Luego se bajé la temperatura del gas en un enfriador que usa como fluido
refrigerante propano. El gas frio ingres6 a un separador de baja
temperatura y en este se dio la segunda separacion de gas.

- La corriente de gas separada (gas separado segunda etapa) se la recirculo
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 calento6.

- Finalmente el gas libre de condensado de hidrocarburos pesados y agua
se dirigié a los generadores para ser utilizado como combustible.

- El condensado separado en el separador (segunda etapa), paso al estado
gaseoso (gas a teas), debido a que al someterse en contacto con el medio,
su temperatura aumenta y su presion disminuye. En la Figura 2.19 se

aprecia el diagrama de flujo de la segunda etapa de separacion.

GAS
SEPARADO
(SEGUNDA
ETAFA)

GAS
SEPARADO
(FRIMERA GAS Calora Gs.iSD

ETAPA) remMover

-~
o5 SEPARADOR

=
INTERC/AMBIADOR SEGUNDA
GASGAS ENFRIADOR ETAPA

GAS A
GEMERADORES

Figura 2.19 Diagrama de flujo del proceso simulado en Hysys (etapa de enfriamiento con
intercambiador de calor gas-gas y refrigeracion con propano)
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Realizacion de la simulacion del proceso: Para construir la simulacion se

realizaron los pasos a continuacion descritos:

- Se procedi®6 a dimensionar analiticamente los siguientes equipos:
separador, aeroenfriador y el intercambiador de calor, con la finalidad de
ingresar los parametros requeridos de estos en la simulacién. Por otro lado
se determinaron los parametros de operacién del compresor y del sistema
de refrigeracion tanto analiticamente 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 simulacion como
presién de compresion y temperatura de la corriente (gas frio).

- Se realizd una simulacién complementaria a la simulaciéon principal. La
simulacién que se efectud es la del ciclo de refrigeracion con propano, para
el efecto de poder determinar parametros en este sistema de refrigeracion
como: cantidad de refrigerante a utilizar para un requerido flujo de calor a
remover del gas, potencia del compresor (sistema de refrigeracion). En la
Figura 2.20 se ilustra el diagrama de flujo del ciclo de refrigeraciéon que se

simulo en el Hysys.

Condensador

‘V.
¥

."' SISTEMADE |
Comp-HP REFRIGERACION

Compresor (PROPANO)
ENAP SIPEC

Calora
remover

Figura 2.20 Diagrama de flujo del ciclo de refrigeracion
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Los datos que se utilizaron en el sistema de refrigeracion son:

- Flujo de calor a remover del gas (obtenido anteriormente en la simulacion).
- 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.

244 VARIABLES INDEPENDIENTES A USAR EN LA SIMULACION DEL
PROCESO

Se procedid a evaluar diferentes escenarios de simulacién, con el fin de
determinar la relacion 6ptima volumen de condensado y volumen de gas que se
puede obtener. Las variables manipuladas con las que se trabajaron son la
presion de compresion y la temperatura de la corriente (gas frio), ya que estas
representan variables independientes del proceso y se las puede variar. En la

siguiente Tabla 2.2 se muestra los niveles de presion y temperatura.

Tabla 2.2 Valores de presion de compresion y temperaturas de enfriamiento

Presion (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 presién utilizado, se usaron todos los siete
niveles de temperaturas de la corriente (gas frio). Es decir todas las variables se

relacionaron entre si, donde se obtuvieron 70 diferentes simulaciones a evaluar.

2.5 ESTIMACION DEL COSTO DEL PROCESO DE REMOCION
DE LIQUIDOS Y GAS

Finalmente luego de que se obtuvo el disefio del proceso de tratamiento de gas,

se establecieron los costos del proceso. Esto se realizé mediante cotizaciones
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directas de varias empresas especializadas en venta y construcciéon de equipos
de compresion, enfriamiento, y separacion de gas, donde se proveyo al vendedor

de todos los parametros técnicos necesarios de trabajo que fueron:

- Flujo, composicién, temperatura, presion y propiedades fisicas del gas.

- Condiciones ambientales del lugar en el que trabajara el equipo como:
presion 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 calorica a intercambiar.

Aguilar (2007), indica que si no es posible obtener el costo de un equipo para
diferentes capacidades de operacién, se usa la ley exponencial o de potencias

que se describe en la ecuacion [50], la que se utilizara en el subcapitulo 3.5:

Iy =15(0/0p)" [50]

Donde:

le: costo del equipo a la capacidad requerida Q

Is: costo del equipo a la capacidad base o conocida Qg
Qg: 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 segun sus capacidades

Equipo Rango del tamafio Unidades Valor de n
Compresor Centrifugo 200 — 30 000 hp 0,62
Intercambiador de calor 20 -20 000 ft* 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 DISCUSION

3.1 CARACTERIZACION DEL GAS NATURAL, CONDENSADO
Y EMISIONES GASEOSAS DE LOS GENERADORES

3.1.1 CARACTERIZACION DEL GAS NATURAL

Se caracterizé el gas natural asociado que se utiliza como combustible en los
generadores de la empresa ENAP SIPEC. Se efectuaron los analisis de:
cromatografia de gas y determinacién de compuestos de azufre, con el fin de
establecer el adecuado tratamiento de gas a aplicar. De los resultados expuestos
en los subcapitulos 3.1.1.1 y 3.1.1.2 se determiné que hay que someter al gas a
un proceso de deshidratacion, y remocion de hidrocarburos pesados como:

butanos, pentanos y hexano.

3.1.1.1 Cromatografia del gas natural

La cromatografia del gas natural se realizd para determinar la composicién de los
hidrocarburos livianos (metano, etano, propano), pesados (butanos, pentanos,

hexano), ademas agua, diéxido de carbono, y nitrégeno.

En la Tabla 3.1 se indican los resultados de la composicion de gas que ingresa a
los generadores, ademas se puede observar que la composicion del metano es
de alrededor del 50,0 % en fraccidn molar, por lo tanto entra en la categoria de
gas natural asociado, ya que para definirlo como natural puro debe tener una
composicidn minima en metano de 80,0 % en fraccibn molar y los demas
componentes presentar minimas concentraciones. La concentracién tipica de una

corriente de gas natural se puede apreciar en la Tabla 1.1.

La concentracién de los hidrocarburos pesados como: butanos, pentanos y

hexanos representan alrededor de un 12,0 % en fraccién molar de la composicion
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total del gas y el propano alrededor de un 15,0 % en fraccién molar. Segun Arnold
y Stewart (1999) se puede remover hidrocarburos pesados mediante un
tratamiento de compresion, enfriamiento y separacion de gas, y asi se puede
llegar a las temperaturas de rocio de estos componentes, con ello se los obtendra
en estado liquido o condensado y finalmente se los puede separar de la corriente

gaseosa.

La concentracion de agua es de un 3,0 % en fraccion molar aproximadamente,
por lo que es necesario realizar una separacion 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 deshidratacién de gas, sin embargo como aun existe la presencia
de agua y condensado en el gas que ingresa a los generadores, es indispensable

el uso de otros equipos de separacion gas-liquido en la CPF.

Tabla 3.1 Resultados de la composicion y poder calorifico del gas natural mediante
cromatografia de gases

Componente Férmula % Peso Fraccion molar
Metano CH, 26,29 0,4934
Etano C,Hg 9,63 0,0964
Propano C;Hg 21,22 0,1448
1so-Butano 1-C4H; 6,23 0,0322
n-Butano n-C4H;, 8,50 0,0440
iso-Pentano 1-CsH, 428 0,0179
n-Pentano n-CsH;, 2,97 0,0124
Pentano CsHy, 0,15 0,0006
iso-Hexano 1-C¢Hys 2,04 0,0071
n-Hexano n-CgHy, 1,66 0,0058
Hexano CeHiy 0,18 0,0006
Nitrégeno N, 2,97 0,0318
Diéxido de Carbono CO, 12,29 0,0839
Agua H,O 1,77 0,0295
PODER CALORIFICO DEL GAS (Btuw/ft’) 1486
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3.1.1.2 Concentracion de azufre como: sulfuro de hidréogeno H,S, sulfuro de

carbonilo COS y mercaptanos RSH en el gas natural

La presencia de compuestos acidos como sulfuro de hidrégeno H,S, 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 composicion de los compuestos
con azufre en el gas, para darle el respectivo tratamiento de separacién. En la
Tabla 3.2 se indican los resultados de la concentracidén 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 concentracion de compuestos acidos en el gas natural de las
arenillas (H, UH y T) y el gas combustible de los generadores

Gas Gas Gas Gas
Nombre del Formula | Concentracion i i i i
compuesto (ingresa a (arenilla | (arenilla | (arenilla
generadores) H) UH) T)
Sulfuro de | g ppm 31,30 69,60 | 2115 | 4220
carbonilo
Mercaptanos RSH ppm 0,00 109,10 38,81 82,30
Sulfuro de
hidrogeno H,S 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 hidrégeno en el gas que ingresa a los generadores, pero si de una pequefia
concentracion 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. Segun Arnold y
Stewart (1999) el sulfuro de carbonilo se forma principalmente por la reaccion
entre sulfuro de hidrégeno y dioxido de carbono (CO;), pero también puede
originarse a partir de interacciones o reacciones del azufre elemental presente en
el condensado y el COg, siendo este ultimo 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,
ademas 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 bifasicos y trifasicos, zona previa al tratamiento de separacion de
condensados y gas, por lo tanto el gas coexiste con la fase liquida. 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 CO; 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 separacion 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 CO; y alcanos de hidrocarburos. Sin embargo hay la
presencia de una minima concentracion de COS, debido a que aun queda
condensado que coexiste en el gas y por ende el azufre elemental reacciona con
los compuestos mencionados anteriormente para formar COS. Con el disefio
propuesto de separacion de condensado del gas se lograra remover mayor
volumen de condensado y asi se tendera a reducir las concentraciones de

compuestos con azufre.

Con los resultados del analisis de compuestos de azufre que se efectud, se
determind que el gas que ingresa a los generadores como combustible no es de
tipo acido, ya que de los tres compuestos sélo existe COS en minima
concentracion, por lo tanto el tratamiento que se le debe dar al gas no es de
remocidon de compuestos acidos. Si a futuro ENAP SIPEC explora nuevos
yacimientos y encuentra gas natural acido, este debe ser sometido a un
tratamiento de remocién de compuestos de azufre, que segun Guo y Ghalambor
2005, se puede usar solventes fisicos, quimicos o materiales adsorbentes sélidos,
para que absorban o adsorban el compuesto acido en una columna de
tratamiento. Este tratamiento seria necesario debido a que estos compuestos en
el gas provocan problemas de corrosion en tuberias y equipos, ademas el azufre
de los compuestos al reaccionar con el oxigeno del aire genera didéxido de azufre

a la atmosfera.
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3.1.2 CARACTERIZACION DEL CONDENSADO

3.1.2.1 Cuantificacion de condensado en MDC

La cuantificacion del condensado se realiz6 en dos scrubbers (grande y pequefio)
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 separacién scrubbers —
generadores. La recoleccion se efectué en dos dias para cada uno de los
scrubbers. Para el scrubber grande se determin6é un volumen acumulado de
condensado en el dia uno de 130 L y en el dia dos de 274 L y para el scrubber
pequefio en el dia uno 123 L y en el dia 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 dia), se tiene menor volumen de condensado.

Tabla 3.3 Resultados de la cuantificacion de condensado en el scrubber grande

Intervalo de Tiempo Volumen de Volumen
Dia de tiempo entre P condensado acumulado total
acumulado de
muestreo muestreo muestreo (horas) recolectado en recolectado en
(horas) L) (L)
0 0 0 0
3 3 31 31
Dia 1 3 6 29 60
3 9 40 100
2 11 30 130
13 13 147 147
3 16 34 181
Dia 2 5 21 40 221
2 23 26 247
2 25 27 274
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Intervalo de Tiempo Volumen de Volumen
Dia de tiempo entre P condensado acumulado total
acumulado de
muestreo muestreo muestreo (horas) recolectado en recolectado en
(horas) (L) (L)
0 0 0 0
4 4 43 43
Dial 3 7 35 78
2 9 21 99
2 11 24 123
13 13 107 107
3 16 26 133
Dia 2 3 19 23 156
3 22 24 180
2 24 27 207

Se determind 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
dias, de los cuales las dos terceras partes aproximadamente correspondieron a
agua y la otra parte a condensado. Debido a que al realizar la cuantificaciéon del
liquido se visualizd dos fases, la acuosa se deposité al fondo del recipiente debido
a su mayor densidad en relacion 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 demas compuestos en orden descendente
segun el peso molecular hasta llegar al metano. Ademas hay que mencionar que
la temperatura de rocio de cada componente es funcidén de su presion parcial, y
se tiene una relacién directa entre presion y temperatura de la fase inicial de
condensacion, es decir si la presidn aumenta de igual manera la temperatura de

rocio se incrementa.

En la Tabla 3.5 se muestra las temperaturas de rocio de cada componente del

gas (entrada a generadores) a su respectiva presion parcial. La presion total del
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gas es 34,3 psia, y para obtener la presion parcial de cada componente se
multiplica la fraccién molar por la presién total. Estas temperaturas de rocio se las
obtiene del diagrama presién vs entalpia o de algun simulador de procesos

petroleros como el Hysys.

Tabla 3.5 Temperaturas de rocio de cada componente del gas que ingresa a los

generadores
Componente Presion parcial (psia) Temperatura de rocio (°C)
Metano 16,92 -160,19
Etano 3,31 -107,11
Propano 4,97 -61,54
1so-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 Concentracion de azufre total en el condensado

Dentro de los factores de la presencia de sulfuro de carbonilo en el gas esta la
reaccion entre el azufre elemental y el diéxido de carbono del gas y en cambio
para los mercaptanos de igual manera esta la reaccidén del azufre e hidrocarburos
del gas. Por lo tanto radica la importancia de determinar la concentracion 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
concentracion de 1 230 ppm de azufre total en la muestra tomada en el recipiente
de drenaje de liquidos 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 ultimo alto
contenido de azufre en su composicién, el crudo contamina al condensado,
prueba de esto es la coloracidbn negra que tomé la muestra. Se tiene la mezcla
condensado y crudo por cuanto la muestra tomada corresponde a la primera

etapa de separacion de fases liquidas (crudo, condensado, agua) y gaseosa, por
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ende aun no se ha realizado un proceso adicional de separacidén por gravedad o

por coalescencia para obtener condensado libre de los demas compuestos.

Tabla 3.6 Resultados de la concentracion de azufre total en el condensado (Método
ASTM 4294)

Lugar
muestreado

Color de la
muestra

Hora del
muestreo

Concentracion de
Azufre Total (S)

(% peso)

Concentracion de
Azufre Total (S)

(ppm)

Condensado en
recipiente de
alivio del gas
(separadores)
arenas T-U-H

Negro

7:20

0,123

1230

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
pequeiio

Amarillo claro

7:55

0,0258

258

Condensado del
scrubber
pequefio

Amarillo claro

11:40

0,0307

307

La concentracion de azufre total en la muestra del recipiente de drenaje de liquido

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 separacion

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 pequefio,
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resultados que no varian significativamente segun la hora de muestreo. Por este
motivo el azufre total en el condensado reacciona con el didxido 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 remocion 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 diéxido
de azufre. Si se utiliza el condensado para recuperacioén de gasolina natural, es
necesario remover el azufre, que segun Arnold y Stewart (1999) se lo realiza por
medio de una torre liquida-liquida en contracorriente, en el que soluciones como:
hidroxido de potasio (KOH), metanol (CH30H) y cloruro de cobre (CuCl) absorben
al azufre, o también se usan para estos fines tamices moleculares o carb6n

activado.

3.13 CARACTERIZACION DE LAS EMISIONES GASEOSAS DE LOS
GENERADORES

La caracterizacion de las emisiones gaseosas de los generadores se baso en el
monitoreo de didéxido de azufre (SO;) emitido al aire como producto de la
combustion del gas natural asociado. En la Tabla 3.7 se muestra los resultados de
la concentracién del SO, para cuatro monitoreos efectuados trimestralmente en el
afio 2010.

De trimestre a trimestre los valores respectivos de concentracion de SO, para
cada generador varian considerablemente, siendo el valor maximo de
aproximadamente 234 mg/m?®. 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 SO,, ya que la cantidad de
azufre que ingresa al generador es aproximadamente igual a la que sale por las

chimeneas. Entonces si continua el ingreso de gas con condensado acido, no se
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podra dar cumplimiento con la Normativa Ambiental con respecto a valores

maximos permisibles de emision de SO,

Tabla 3.7 Resultados de la concentracion de didxido de azufre en las emisiones gaseosas
de los generadores a la atmdsfera para el afio 2010

Primer Segundo Tercer Cuarto
Trimestre Trimestre Trimestre Trimestre
EQUIPO Concentracion | Concentracion | Concentracion | Concentracion

SO, SO, SO, SO,

(mg/m’) (mg/m’) (mg/m*) (mg/m*)
GENERADOR 1 <10 94,1 2332 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 LIMITE 30 mg/ m’

N.O.: No operativo

Segun Guo y Ghalambor (2005) la combustion de gas natural no deberia generar
compuestos de azufre en los gases de chimenea, ya que este gas por lo general
no tiene en su composiciéon azufre, es por esto que la normativa es estricta para

este tipo de combustible.

Al no poseer un adecuado sistema de separacién de condensado, agua y gas la
CPF del bloque MDC, tanto el gas como los liquidos ingresan a la camara de
combustion de los generadores. Por lo tanto el azufre contenido en el condensado
reacciona con el oxigeno del aire, lo que da como resultado emisiones de SO, a
la atmoésfera. Asi también las detonaciones o golpeteos al interior de los
generadores son otro indicio de la presencia de liquidos en la camara de
combustién, 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 dafios a las instalaciones ya sea
tuberias o equipos (GPSA, 2004).
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3.2 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR DE
CONDENSADO Y GAS

La separacion de las fases liquidas (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 posicion horizontal.

3.2.1 DIMENSIONAMIENTO

Los calculos realizados para el dimensionamiento del separador son de acuerdo a
las condiciones de ingreso del gas y de sus propiedades fisicas. A continuacion
se describe el dimensionamiento del separador de condensado y gas con base en
la metodologia del GPSA (2004). En el subcapitulo 2.3 se encuentra la

descripcion de cada término a emplear en las ecuaciones de disefio.

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 generacion = 1,0 E+06 ft*/d

Consideraciones:
La particula liquida a separar es una esfera rigida y se utiliza un separador
horizontal para que la separacion sea mas eficiente, ya que el flujo de gas se

dirige en direccién perpendicular a la gravedad, lo cual facilita la separacion.

Propiedades del gas y del condensado:
Las propiedades del gas y del condensado que se citan a continuacién fueron

tomadas del simulador Hysys y son:

- Densidad de la fase gaseosa (pg) con un valor de 0,1698 b/t
- Densidad de la fase liquida (p;) de 61,99 Ib/ft>
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- Viscosidad de la fase gaseosa pgde 0,0094 g/(cm s) o llamado (centipoise)

- Peso molecular del gas de 30,03 Ib/lbmol

Determinacién del tamafo de particula a separar:

Se determina el tamafo de gota a separar mediante la ecuaciéon [51], y para
aplicar las respectivas Leyes de: Stoke, Intermedia y de Newton se utiliza el
respectivo valor de Kc¢r. Finalmente se escoge la Ley donde menor tamafo de

particula se obtenga, para lograr que la separacion sea mas eficiente.

Ley de Stoke:

2 0,33
y7]
D, =K ‘(—)g [51]
gpg p/ - pg
Keg =0,025
0,33

2

D, =002 (0,0094¢P)

(32,2 f;j(o,l@s lb3j(61,99 - O,l698)l—b3
s ft 7

D, =0,000168 fi =51,21um

Ley Intermedia:

D, =0,00225 ft = 685,8um

Ley de Newton:

K =183

D, =0,1219ft =37237,4um
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Por lo tanto con los resultados obtenidos se escoge la Ley de Stoke, ya que se
lograria separar gotas mas pequefas y la separacion seria mas eficiente.

Determinacion de la velocidad critica de la particula
Se determina previamente el coeficiente de arrastre C, para posteriormente

determinar la velocidad de sedimentacion.

Ley de Stoke:
Se calcula el numero 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):

2 88 88

N ee eSS

08 H

.‘ =
o i)
2 3 458678 2 345678 2 345678 2 345678 2 3 45678

p 0* w' W'

w' 10° 0

Figura 3.1 Determinacién del coeficiente de arrastre para esferas rigidas C vs C Re?
(GPSA, 2004)

El coeficiente de arrastre C se calcula con la ecuacion [52)].

2 _ (0’95>(108ng Dp3XP1 _pg)

PE

C'Re

[52]

b

(0.95)10% (0.1698)-2(0,000168) /i*(61,99—0,1698)

I
7

C'Re? =

(0,0094cP)’



C'Re’ =53 51

Cc'=171

C'=24Re™!

Re =140
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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 sedimentacion de las particulas liquidas mediante la

ecuacion [53].

,_8D) (o - p,)
’ 184,

Vo=

(32,2):;(0,000168)2 ﬁ2(6l,99—0,1698)ﬁ3

[53]

b

t

18(6,32.X10°%)
N

v, = 0,494/
S

Determinacion de la longitud y diametro del separador bifasico.

Se determina el flujo masico y volumétrico de gas que va a ingresar al separador,

con el fin de determinar la longitud y diametro del equipo mediante las ecuaciones

desde la [54] hasta la [57].

b
W 30,03 ——
P —

lbmol _ 76,87

esp molar —

b
43

Peas (1698
fi

A [54]

lbmol
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MM, ) (MW
Mgas _ ( scfd )( ) [5 5]
(Pesp molar ) (24) (3600)
(Lox10°)4° (30,03) -
M, = . lbmol
(176,87)-7"— (24h) (3 600Sj
bmol 1h
M, = 1,9651—b
S
Mgas
Qpas = [56]
Py
1,965 @ ﬁ3
Oy =55~ =157
0,1698— s
J
40,

[57]

SEP =
7V, Dggp

Donde:

Pesp molar:  peS0 especifico molar del gas en ft>/ Ibmol

MW:
Mgas:

peso molecular del gas en Ib / Ibmol

flujo masicode gasenlb/s

MMsq:  flujo de gas en ft> a condiciones estandar de presion y temperatura

ans:
Lsep:

Dsep:
Vt:

flujo volumétrico del gas en ft%/s
longitud del separador en ft
diametro del separador en ft

velocidad de sedimentacion de la particulaenft/s

Se asume un diametro del separador, con ese valor se determina la longitud del

separador. Segun GPSA (2004) la relacion que se recomienda para separadores

horizontales de L/D es igual a dos. El diametro del separador asumido es de 1,5

m o0 4,92 ft, y con este valor se realiza un calculo iterativo hasta determinar la rela-
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cion recomendada L/D.

3
4(1 1,57)]i
Lop = g = 6,06 f

7:(0,494)ﬁ(4,92) 1
S

A partir del calculo iterativo se determina que la longitud del separador es de 2,33

m vy el diametro es de 1,16 m.

Determinacion del area de extraccion de niebla

Como el equipo va a estar integrado con un extractor de niebla, se necesita
determinar la nueva velocidad terminal del gas V; para el extractor con el fin de
calcular el area de la malla metalica. En la Tabla 3.8 se muestran algunos valores

de la constante K para diferentes longitudes.

Tabla 3.8 Relacion 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 relacion para
otras longitudes de separador. Para la longitud de 10 ft se escoge el K de 0,40
ft/s. A partir de la ecuacion [58] hasta la [60] se muestra el célculo de obtencién

del area de la malla coalescedora metalica.

K=K, ,— 58
03 [58]
K =0,40 7,64 =0,31

10
V=K P17 P [59]

Py
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v :0’31\/61,99—0,1698 _son

0,1698 s
3
0 11,57Ji
A, =7:—j;;:1,95ﬁ2 =1816 cm” [60]
t592

S

El area de la malla metélica es de forma rectangular, y los resultados se

encuentran en la Tabla 3.9.

Determinacion del tiempo de retencion de liquidos

El recipiente colector de liquidos es de forma cilindrica y tiene un volumen de
0,017 m3, con un diametro de 0,2 m y longitud de 0,4 m y el flujo maximo a tratar
por dia es de 80 barriles. Con la ecuacién [61] se determina el tiempo de

retencion.

B 0,017m°
80barriles 42gal 3,785L 1m> 1d 1k
d  barriles’ 1gal 1000L 24h 60min

= 2 min [61]

lreten

Dimensiones de los separadores del proceso
Los calculos del dimensionamiento para todos los separadores son los mismos,
por lo tanto se realiz6 solo el ejemplo de calculo para un separador que es el de

admision.

Resultados de las dimensiones del separador

Se dimensiond las siguientes secciones del equipo:

- Longitudes y diametros del separador
- Longitud del recipiente colector de liquidos

- Longitud y area de la malla coalescedora

Los resultados del dimensionamiento del equipo separador se muestran en la
Tabla 3.9.



Tabla 3.9 Resultados de las dimensiones del separador de gas y condensado

Parametro Valor Unidad
Longitud del separador 2,33 m
Didmetro del separador 1,16 m
Area de 1a malla de alambre 0,18 m’
Longitud de la malla de alambre 0,42 m
Longitud del recipiente colector de condensado 0,40 m
Diametro declofgéflise;;s colector de 0.20 m
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En la Figura 3.2 se muestra el separador horizontal de gas y condensado con las

respectivas dimensiones.

PLACA
METALICA

MALLA DE
ALAMBRE

«—>
L=0,42m

.

ay
"\
CONDENSADO /

CONDENSADO !
AGUA

-

L=0,40m

AGUA «—

L=233m

A

e

D=0,20m

D=116m

c

ES

>

CONDENSADO

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 simulaciéon del proceso de tratamiento de gas se

usaron tres separadores que son: de admisién, de la primera etapa y segunda
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etapa. Los dos primeros trabajan con un flujo de un millén de pies cubicos de gas
y el de la segunda etapa opera con un flujo menor que depende tanto de la
presion de compresion como de la temperatura de enfriamiento en el sistema de
refrigeracion con propano, ya que a medida que aumenta la presion 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 admisién, en cambio los
resultados de los otros dos equipos separadores se encuentran en el subcapitulo
3.3.

Para el calculo del tiempo de retencion de liquidos se determiné el flujo maximo a
remover de condensado, por medio de la simulacién en Hysys. El caudal maximo
a manejar corresponde a la presion de compresidon mas alta a usar en la
simulacién, la cual es de 500 psia. En la Tabla 3.10 se muestra los resultados del
tiempo de retencién de liquidos como del volumen de condensado separado para

la presidbn mencionada anteriormente.

Tabla 3.10 Resultados del tiempo de retencidn de liquidos y del flujo de condensado
separados a una presion de compresion de 500 psia

Parametro Valor Unidad
Tiempo de retencion del liquido 2,0 min
Flujo de liquidos separados 60 barriles /d

Como se puede apreciar en la Tabla 3.10 se determind un tiempo de retenciéon de
liguidos de dos minutos, lo cual estad en el rango normal de tiempos de retenciéon
de los procesos de separacién gas — condensado, ya que segun GPSA 2004 este
tiempo es entre uno a dos minutos. Por otro lado se obtuvo un flujo de
condensado separado de 60 barriles por dia, sin embargo el separador puede
manejar flujos de hasta 80 barriles por dia con igual tiempo de residencia de dos
minutos, si en un caso la produccion de gas aumentara. Asi también el separador
de admision 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 dia.
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3.3 SIMULACION DEL PROCESAMIENTO DE SEPARACION
DE CONDENSADO Y GAS, MEDIANTE EL SOFTWARE
HYSYS

3.3.1 DIMENSIONAMIENTO Y PARAMETROS DE OPERACION DE LOS
EQUIPOS A USAR EN LA SIMULACION DEL PROCESO DE
REMOCION DE CONDENSADO Y GAS

3.3.1.1 Parametros de operacion del compresor

El gas natural que sale del separador de admision donde se separa agua, debe
ser sometido a un proceso de compresion con el fin de remover agua e
hidrocarburos condensables. El equipo compresor seleccionado puede ser de
pistdn o de tornillo, los cuales se eligieron ya que segun GPSA (2004) estos
pueden operar a las condiciones necesarias de este proceso, es decir para el flujo
de 1,0E+06 ft*/d, una presion de entrada de 34,3 psia y presion de descarga

maxima de 500,0 psia.

Se realiz6 el calculo de la potencia del compresor para la presion de 300,0 psia,
valor que se eligidé porque proporciona mejores resultados con respecto a: poder
calorifico obtenido, flujo requerido de gas a generadores, composicion de los
hidrocarburos; sin embargo el célculo es el mismo para cualquier presion a
evaluar. Ademas del calculo de la potencia del compresor, se determin6 el
numero de etapas de compresion, 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 caida de presion. En el acapite 3.3.2.1 se explica
con detalle la eleccién de la presién de 300,0 psia para el proceso. A continuaciéon

se enuncian los resultados de los parametros de operacion del compresor.

Descripcion de los parametros de operacion del compresor
Este equipo comprime 1,0E+06 ft*/d de gas. La presién y temperatura de entrada

al compresor es 34,3 psiay 104 °F 0 40,0 °C respectivamente y la presion de
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salida o descarga es de 300,0 psia.

Datos a usar
MW: Peso molecular del gas de 30,12 Ib/lbmol tomado del analisis cromatografico

del gas

Relacion de compresion
Se determina la relacion de compresién mediante el cociente entre la presion de

salida (2) y la de entrada (1) del compresor con la ecuacion [62]:

P.

RC=-2 [62]
A

RC = 300,0 psia _9
34,3 psia

Se necesitara un compresor de 2 etapas, donde la relacidbn por etapa se

determina con la ecuacion [63]:

Relacion etapa = RC [63]
Relacion etapa = J9=3

Entonces en la primera etapa se tiene que la presion de descarga es de 103,0
psia, siendo 3,0 psia la caida de presién entre la descarga de la primera etapa a
la segunda etapa. Por lo tanto 100,0 psia es la presion 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 calorificas a presiéon 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 grafico para la mayoria de aplicaciones de compresion.
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Figura 3.3 Exponente k de la relacion de las capacidades calorificas de hidrocarburos

gaseosos
(GPSA, 2004)

Determinacién de la temperatura de descarga de las dos etapas

Las temperaturas de descarga de las dos etapas se determinaron con la ecuacién

[64]. En el acapite 1.2.3.2 se encuentra la descripcion de cada término usado en

la ecuacion.

ATacl‘ual = [64]

Primera etapa:

1,17-1

563.67°R (3100] M

9

AT, = T =121,56°R

T, =T, +AT,

actual =

563,67 +121,56 = 685,23 °R = 225,56 °F

Segunda etapa:
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1,17-1
685.23°R|[ 220 17 _y
100
AT

actual = 0,78

=152,05°R

T, =T, + AT,

actual

= 685,23 +152,05 =837,27 °R = 377,6 °F

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 simulacién en el HYSYS y son: Z a la entrada de

0,99y Z a la salidade 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 ecuacién [65] se determiné la potencia

del compresor.

k-1

BHP =3,03-Z- (%j{%)(?j (%} -1 [65]

Primera Etapa:

1,17-1

. 1,
BHP, =3,03-0,99. 1-563,67 \ L17 14,65 ( 100 ) 117 ~1|=66.60/p
0,82 L17-1 ) 520 34,3

Segunda Etapa:

1,L17-1

BHP, =3.03-0.99- 1-563,67 ) L17 (14,65 (300 W2 67008
0,82 A117-1)A 520 )|\ 100

BHP,,, = BHP, + BHP, = 66,60+ 67,10 = 133,70 /p

Para una presion de descarga de 300,0 psia con una succion de 34,3 psia se

necesita de un compresor de 134 hp; siendo este valor calculado analiticamente.

En el software Hysys se determind 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 acapite 3.3.2.1. Cabe recalcar que los resultados del Hysys son
mas cercanos al real, ya que el software utiliza factores de correccion para los

calculos a diferencia del calculo manual que se realizdé anteriormente.

Para la presion de descarga de 300,0 psia se necesita de una potencia de 161 hp
y al comparar este valor con el obtenido analiticamente de 134 hp se tiene un
porcentaje de varianza de 16,77 %. Esto se da por cuanto el software contempla
factores de correccion y por ende su resultado es mas cercano a la realidad, sin
embargo cuando no se dispone de herramientas como simuladores el calculo
analitico nos provee de resultados cercanos a la realidad que pueden usarse. Los
resultados de los parametros del compresor calculados analiticamente se

encuentran en la Tabla 3.11.

Tabla 3.11 Resultado de los pardmetros del compresor a una presion de descarga de 300

psia
Parametro Valor Unidad
Potencia requerida 133,7 hp
Numero de etapas 2,0 --
Presion de entrada a la .
. 343 psia
primera etapa
Pres101} de salida de la 103.0 psia
primera etapa
Presion de entrada a la 100,0 psia
segunda etapa
Presion de salida de la 300,0 psia
segunda etapa

3.3.1.2 Dimensionamiento del aeroenfriador

Posteriormente a la etapa de compresion, se dimensiond un aeroenfriador es
decir un ventilador, cuyo fin es enfriar al gas calentado producto de la combustion.
Se uso 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 fijé en 45 °C, por cuanto segun
GPSA (2004) y experiencia de campo la temperatura del gas enfriado debe ser
superior al menos en unos 5 °C a la ambiental. A continuacion 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 fij6 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 calorifica cp de 0,556 Btu / Ib °F.
- Viscosidad u de 1,68x102g/ cm s (centipoise).
- Constante de conductividad térmica K de 2,696x1072 Btu / h ft °F.

Condiciones del proceso
La temperatura de entrada del gas al aeroenfriador, la caida de presion y flujo de

calor intercambiado se obtiene con el simulador Hysys.

Temperatura de entrada del gas al aeroenfriador (T1) es 372 °F o0 188,9 °C.

Temperatura de salida del gas del aeroenfriador (T;) es 113 °F 0 45,0 °C.

Caida de presion en el aeroenfriador (AP) 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 calorifica del aire a presion constante (Cpaire) €s de 0,24 Btu /
Ib °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 diametro externo con 5/8 in de alto aletas.

- Configuracién del tubo: Triangular de 2 1/2 in.

- Disefio: 3 filas de tubos con un paso. (Tubos de 10 ft de largo).

Eleccion del coeficiente global de transferencia
Se selecciona el coeficiente global de transferencia de calor (Uy) en funcion de la
presion de operacién del proceso que es de 300 psia. En la Figura 3.4 se muestra

los coeficientes de transferencia de calor a diferentes presiones.

al 30 21 35 1.6
100 35 2.4 40 1.9
300 45 3.1 5h 2.6
a00 55 3.8 65 3.0
750 65 4.5 75 3.5

1000 75 5.2 a0 4.2

Figura 3.4 Coeficientes de transferencia de calor tipicos para aeroenfriadores
(GPSA, 2004)

El coeficiente seleccionado es para 300 psiag que es de 2,6 Btu / (h ft? °F).

Aumento de temperatura del aire

Se calcula el incremento de la temperatura del aire mediante la ecuacion [66]:

T +T
AzazU’;gl-( 1; 2—t1j [66]

At = 2’?()” -(372;“3 —104) = 49,86 °F



Donde:

Aty: incremento de temperatura del aire en °F
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Uy: coeficiente de transferencia de calor (2,6) para enfriamiento de gas a presién

de 300 psia en Btu / (h ft* °F)

T4: temperatura de ingreso del gas natural al aeroenfriador en °F

T,: 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 logaritmica corregida (CMTD),

con las ecuaciones desde la [67] hasta la [69]:

GTTD-LTTD
]nGTTD
LTTD

LMTD =

GTTD=T1-t2=(372-153,86) °F=218,14°F

LTTD=T2-t1=(113-104) °F=9°F

LMTD = 65°F

Donde:

GTTD: diferencia de temperatura mayor

LTTD: diferencia de temperatura menor

CMTD: diferencia de temperatura media corregida
C: factor de correccion que es igual a uno

to: temperatura de salida del aire en °F

Superficie exterior de los tubos

Se determina la superficie exterior del tubo mediante la ecuacion [70].

5087000 2%

£4-—92 h_ —30100,6 fi>
U, -CMID 2,665

[70]
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Donde:
Q: flujo calérico removido del gas en Btu/h obtenido en Hysys

A superficie exterior de los tubos en ft?
Area de los haces de tubos
El area 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 areas del tubo de una pulgada de diametro externo segun diferentes

arreglos
Altura de las aletas % in por 9 % in por 10
APF (ft¥/ft) 3,80 5,58
AR (ft/ft) 14,5 21,4
Arreglo de los tubos 2 in A 2V, in A 2V, in A 2 3/8 in A 2" in A
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 area total externa del tubo AR: Relacion del drea de tubos de las aletas con
el exterior APSF: Area externa del haz de tubos de la cara de haz del tubo en ft*/ft*

GPSA, 2004

El area total de la cara (Fa) de los haces de los tubos en ft? se determina con la

ecuacion [71].

A
F =—=_= 30100 _ 374,4 fi* [71]
APSF 80,4
Donde:
Fa: area total de la cara de los haces de tubos en ft?
Ax: superficie exterior de los tubos en ft?

APSF: area externa de los haces de tubos en ft? / ft?

Numero de tubos

Se determina el numero de tubos con la ecuacion [72].



A 2
N, = (APFf)(L) = 3010(2)ﬁ =540tubos
5,58];10ﬁ

Donde:
Ni:  numero de tubos
APF: relacion entre area externa total de un tubo y longitud en ft?/ft

L:  longitud del tubo en ft

Cantidad de aire

Se calcula la cantidad de aire con la ecuacion [73].

=2 - SO0 _ 4550070
0.24-Ar,  0,24-49,86 h

Donde:
W: flujo masico del aire en Ib/h
Q: flujo calérico removido del gas en Btu/h obtenido en Hysys

Aty: incremento de la temperatura del aire en °F

Velocidad masica del aire

Se determina la velocidad masica del aire con la ecuacion [74].

Ib

425107~
G =Mooy
F 370 h- fi*

Donde:

Ga: velocidad masica del aire en Ib / h ft?

Area minima del ventilador

Se calcula el area minima del ventilador con la ecuacion [75].

0,40-F, 0,40-370

=37 #>2
1 fi

FAPF =

S

101

[73]

[74]
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Donde:
FAPF: area de un ventilador en ft?

NP nuimero de ventiladores

Diametro del ventilador

El diametro del ventilador se determina con la ecuacioén [76].

0.5 0,5
Diam Vent = [M} = {M} =686/t =2m [76]
V4 T

Volumen de aire

Se calcula el volumen de aire mediante la ecuacién [77] y con la Figura 3.5 se
determina el factor Dr (relacion de la densidad del aire con la temperatura y
elevacion sobre el nivel del mar) a una temperatura de 104 °F, que corresponde a

la temperatura fria del aire.

=0 kAR
T
E 2x
M
: 150
R
A 100
T 2 Estago 09 refarencis aws
U § $800 2 70 °F y2 14.7 psia
50 —+- —
R
A N
0 D &
°F | - \‘ ‘AL%’
- el
e T Tt N s B
e “S}r\i 4 B SES S
a5 o8& 07 6 09 1.0 1 1.2 .3 1A 15
RELACION DE LA DENSIDAD DEL AIRE Dr

Figura 3.5 Relacion de la densidad del aire con respecto a la presion y temperatura
(GPSA, 2004)
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3
ACFM = W = 425107 = 103950L [77]
Dy -60-0,0749  (0,91)(60)(0,0749) min

Donde:
ACFM: volumen de aire a condiciones del proceso en ft¥/min (altitud y presion)

Dr: relacion 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

ecuacion [78].

W 3
ACFM = a __ ABI0T 3950/ [78]
Dy -60-0,0749  (0,91)(60)0,0749) min

El motor del ventilador necesita un 92,0 % de eficiencia y su potencia es de 4 hp.

Potencia real vent = 36 = 4hp / ventilador

2

En la Tabla 3.13 se muestra los resultados del dimensionamiento del equipo.

Tabla 3.13 Resultados del dimensionamiento del aeroenfriador

Parametro Valor Unidad
Diametro del ventilador 2,0 m
Potencia del ventilador 4,0 hp

Longitud de los tubos 3,0 m
Numero de tubos 540 -
Diametro de los tubos 0,015 m

De los resultados expuestos en la Tabla 3.13, se constata un diametro 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 situacion se recomienda prever de superficie adicional en el proceso.
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3.3.1.3 Dimensionamiento del intercambiador de calor de tubos y coraza

El dimensionamiento del intercambiador se lo realizé con el simulador Hysys, para
lo cual se fij6 una temperatura de 10,0 °C a la corriente (gas frio) la misma que
sale del sistema de refrigeracion, 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 determiné la temperatura de la corriente fria de
salida del intercambiador, y asi también los respectivos flujos. A continuacién se

muestra los resultados del dimensionamiento del intercambiador.

Dimensionamiento
Se dimensiona el intercambiador de calor de tubos y coraza, a continuacién se

enuncia los datos del gas caliente y frio que se utilizaron.

Datos:

Fluido caliente

- Temperatura caliente de entrada del gas (Tcg) de 45,0 °C.

- Temperatura caliente de salida del gas (T¢s) de 35,0 °C.

- Flujo de gas de 1 428 Kg/h o 3 149 Ib/h (obtenido por Hysys).

- Capacidad calorifica a presién constante del gas (Cpc)de 1 257,3 J/ Kg °C
(obtenido por Hysys).

Fluido frio

- Temperatura fria de entrada del gas frio (Tre) de 10,0 °C.

- Temperatura de salida del gas frio (Trs) de 37,13 °C (obtenido por Hysys).

- Flujo de gas frio de 1 082 Kg/h o 2 384 Ib/h (obtenido por Hysys).

- Capacidad calorifica a presién constante del gas (Cpr) de 1 115,83 J/Kg °C
0 0,54 Btu / Ib °F (obtenido por Hysys).

- Viscosidad del fluido frio (ug) de 1,171x107 cP (obtenido por Hysys)

- Constante de conductividad térmica (k) de 0,0163 Btu ft/h ft* °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.

- Area de transferencia de calor = 47,88 m-.

Caracteristicas del intercambiador:

- Tipo: Tubos y coraza.

- Numero de pasos por los tubos y coraza: 1-1.

- Numero de tubos: 160.

- Diametro interior del tubo: 1in.

- Diametro exterior del tubo: 1,50 in.

- Longitud de los tubos: 3 m.

- Diadmetro interior de la coraza: 29 in.

- Arreglo de tubos: triangular con inclinacién de 30° de 2 pasos.

- Separacion de los deflectores: 7 in de 25,0 % de corte.

LMTD:
La diferencia de temperatura media logaritmica (LMTD) se determin6é con las

ecuaciones desde la [79] hasta la [81] :

AT, =T,y —Teg [79]
ATy =Tpg —Top [80]
AT, — AT _25)°
LMTD = CAT r_ (787 72? ¢ =14,82°C [81]
In—¢ ln(’]
AT, 25
Donde:

ATc:  variacidon de la temperatura por el lado del fluido caliente en °C.
ATg:  variacion de la temperatura por el lado del fluido frio en °C.

LMTD: diferencia de temperatura media logaritmica.
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Coeficiente de transferencia de calor obtenido por la simulacion:
Se calcula el coeficiente de calor calculado por el software Hysys mediante la
ecuacion [82].

KJ

0 56640~ X o Bu

A4, -LMTD  (47,88m” [14,82°C) hm?*°C

>

Donde:
U: coeficiente global de transferencia de calor en Btu / h ft* °F
Q: flujo de calor removido de la corriente caliente en KJ / h

A area de transferencia de calor en m?

Caida de presion por el lado de los tubos, y la resistencia a la transferencia
de calor:
Se determina las caidas de presion y la resistencia a la transferencia de calor por

el lado de los tubos.

Resistencia a la transferencia de calor:

El area de flujo de la seccion transversal se determina con la ecuacion [83]

, 2 . \2
4 (numerotul;os)(ﬂ)(Di) _ (1 60)(7:)(1 ””) = 125,66in> [83]

Se calcula el flujo masico y el numero de Reynolds para el fluido frio, el cual se

dirige por los tubos con las ecuaciones [84] y [85].

b
2384 — 2

s
3600s (125,66in2 2,54cm 1/t
1h lin 30,48cm

Donde:

A: area de flujo de la seccion transversal en in?
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G: flujo masico en Ib / ft?s

(1in)[o,759 ”Z J

D.G

Re=1239——=1239 5 fi's = 8028,64 [85]
Mp L,171x10"* centipoise

Donde:

Re: numero de Reynolds (adimensional)
ur. viscosidad del fluido frio en centipoise
Di: diametro interno del tubo en in

G: velocidad masica del fluido frio en Ib / ft’ s

Como el numero 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 bibliografia GPSA
(2004) que es (ri)1. Se utilizara este valor, ya que el metano es el componente
mayoritario en la corriente de gas. La relacién de la resistencia a la transferencia
de calor a calcular y la obtenida experimentalmente por GPSA para el metano se

calcula con la ecuacioén [86]:

Donde:
(r;)2 = resistencia al film en el interior (segundo valor), en h ft? °F / Btu.
(r;)1 = resistencia al film en el interior (primer valor), en h ft? °F / Btu.

f = relacién de un valor a otro.

En la Tabla 1.4 se indicaron las expresiones empleadas para caidas de presion y
resistencias a la transferencia de calor en intercambiadores, las cuales se
utilizaran a continuacion 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

LADO DE LOS TUBOS (UN PASO)
K Cp P AP/ft n® G; D;
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 | 027 | 0,137 | 0,0113 | 31,2 | 0,620

Fluido | Régimen | Valorr

HC | Laminar | 0,0490 | 0,0716 | 0,526 | 51,3 | (4) (3) | 423 | 0834
LADO DE LA CORAZA
K Cp p AP® n® | G” | D,

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 pelicula
(6): promedio de la velocidad masica del flujo cruzado
HC: hidrocarburo
GPSA, 2004

El valor de f se calcula con la ecuacién [87], a partir de las constantes indicadas
en la Tabla 3.14. Cabe recalcar que los parametros con subindice igual a uno

representan a datos obtenidos experimentalmente por bibliografia GPSA (2004).
0,33

0,47 0,67 ; 0.8 0.2
_| ki €pi Gy D,

f= i [87]
Hy k Cpy G, Dy

0,47
(11772107 0,02 V(054 V(312 VLYY
0.0113 0.0163) (0267) (07588) (0,62 ’

Donde:
K: conductividad térmica en (Btu ft/ h ft* °F)
Cp: calor especifico en (Btu/Ib °F)

G: velocidad masica del fluido en (Ib / ft? s)

D: diametro interior del tubo en pulgadas (in)
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Los parametros anteriores son para el fluido frio, el que se dirige por los tubos. La

resistencia a la transferencia de calor se determina con la ecuacion [88]:

hfi*°F
Btu

(), = £(r;), = (31,66)0,0058) = 0,1836 [88]

Caida de presioén por el lado de los tubos:

Los parametros con subindice uno, se obtienen de la Tabla 3.14. La caida de

presion por el lado de los tubos se calcula con las ecuaciones [89] y [90]
0,2 1,8 1,2
H G, P2 \ Diy Npy
1171x1072 ) "?(0,7588) (0,27} 0,62 )% (1
f= ~|=0,000139
0,0113 31,2 1,37 A1 1 ’

(aP;), = (£ XaP;), =(0,000139)0,137) = 0,000019"7‘” [90]

Para 3 m de longitud, es decir 9,84 ft, la caida de presion es:

AP = (9,84 pies ){o,oooow%j = 0,00019 psi

Caida de presion por el lado de la coraza, y la resistencia a la transferencia

de calor:

Resistencia a la transferencia de calor:

El area transversal de flujo por el lado de la coraza, esta dada por la ecuaciéon
[91].

L, _D,B-C_ (29in)6in)2 —1,25) _

c : 65,25in> [91]
P -n 2in(1)
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Donde:

B: espaciamiento de los deflectores en in
P+: espaciado de los tubos en in

D;: diametro interior de la coraza en in

n: numero de pasos por la coraza

C: PT —De

De: diametro exterior del tubo en in

Se calcula la velocidad masica del fluido caliente con la ecuacion [92].

Ib
GV _ S o3 b [92]
a 2 2 ’ 12S
c 3600s (6 5.25in> 2,54cm 1/ Jt
1h lin 30,48cm

Donde:
W: flujo masico del fluido caliente en Ib/h

ac: area transversal de flujo por el lado de la coraza en in?

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 ecuacién [93].

(ri )2 = f(rz )1 [93]

Donde:
(r;)2 = resistencia al film en el interior (segundo valor), en h ft* °F / Btu
(ri)1 = resistencia al film en el interior (primer valor), en h ft? °F / Btu

f= relacion de un valor a otro

El valor de f se calcula con la ecuacion [94]. Los parametros con subindice igual a
uno representan a los obtenidos experimentalmente por GPSA (2004), como se

aprecia en la Tabla 3.14.
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0,27 0,67 0,33 0.6 0.4
2 -0 T TR R T R I
a ks p2 Gy Dy, [94]
0,27 ,
f= L184x107 0,037 )"(0,655)"(619)°( 29 0’4_16
0,0182 1,674x107> 0,451 3,62) (0,625
Donde:

K: conductividad térmica en (Btu ft/ h ft* °F)
Cp: calor especifico en (Btu/Ib °F)

G: velocidad masica del fluido en (Ib / ft? s)
Do: diametro interior de la coraza en pulgadas

M:  viscosidad del fluido en (g/ cm s) (centipoise)

Los parametros 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 ecuacién [95]:

hfi* °F
tu

(r), = f(ry), = (16)0,0038) = 0,0608

Caida de presién por el lado de la coraza:

Se calcula la caida de presion por el lado de la coraza, con las ecuaciones [96] y

[97]. Los parametros con subindice uno, se obtienen de la Tabla 3.14.
0,15 1,85 0,15
H G, P2 N\ Do, SH \ RC,
2\0.15 1,85 0,15
£ 2| L184x10 1,93 0,23 (0,625) (@](gj 08
0,0182 6,19 1,645 \ 29 1 \10 ’

(8Py), = (1 Napy), = 078 0.09)= 01132 [97]
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Donde:

G: velocidad masica del fluido en (Ib / ft? s)

Do: diametro interior de la coraza en pulgadas

M:  viscosidad del fluido en cp

SP: numero de espacios de flujo cruzado (1+Numero de deflectores)

RC: filas de tubos cruzados entre los centroides del deflector (valor asumido)

Los parametros 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

ecuacion [98]:

o= Do | Dol 15 m(ﬁ) —0,000845 /" “°F [98]
24kw| | D, (24)30) 1 Btu

1

Donde:

Do: diametro externo del tubo en in

Di:  diametro interno del tubo en in

Kw: conductividad térmica del material del tubo (se asume que el material es una
aleacion 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 ecuacién [99], y
el coeficiente de intercambio de calor con la expresion [100] la misma que

representa el inverso de la sumatoria de todas las resistencias.

AO AO
Z l( [i j 0 w fo ﬁ( ( j [ ]

1

0,1963
0,1623

Zr =0,1 836( 8’1 ZSJ + 0,0608 + 0,000845 + 0,0020 + 0,00 l(

5

j =0,287
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1 Btu
=3,485——
0,287 h fi*°F

U= [100]

1
dor

Donde:

li:

lo:

M-

rfo

Ii-

Ag:

Ai:

resistencia a la transferencia de calor interno por el lado de los tubos en
hft*°F/Btu

resistencia a la transferencia de calor externo por el lado de la coraza en h ft?
°F/Btu

: resistencia a la transferencia de calor por el material del tubo en h ft* °F/Btu

resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de la
coraza en h ft? °F/Btu

resistencia a la transferencia de calor por ensuciamiento por el lado de los
tubos en h ft? °F/Btu

superficie por pie lineal exterior de los tubos en ft2

superficie por pie lineal interior de los tubos en ft2

Comparacion de los coeficientes de transferencia de calor calculado

analiticamente y por Hysys y las caidas de presion por el lado de los tubos y

coraza

Se determinan los coeficientes de transferencia de calor obtenidos con Hysys vy

calculados analiticamente 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

Parametro Valor Unidad
Temperatura caliente de entrada (gas separado primera etapa) 45,0 °C
Temperatura caliente de salida (gas fresco) 35,0 °C
Temperatura fria de entrada (gas separado segunda etapa) 10,0 °C
Temperatura fria de salida (gas a generadores) 37,1 °C
Flujo de la corriente caliente (gas separado primera etapa) 0,9590E+06 ft'/d
Flujo de la corriente fria(gas separado segunda etapa) 0,8236E+06 ft'/d
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Al trabajar con una temperatura fria 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.

Asi también se constata una diferencia de temperatura de 10,0 °C para el fluido
caliente y de 27,1 °C en el frio, este ultimo valor es mayor debido a que el flujo
caliente es superior al frio, y al ser el flujo calérico directamente proporcional a la
masa el gas caliente le transfiere mayor calor al gas frio, con lo que la diferencia
de temperaturas se incrementa; por otro lado se tiene un flujo de la corriente fria
de 0,8236E+06 ft*/d ya que una fraccion de gas se separa en el separador
segunda etapa y se envia a las teas.

Los resultados de los coeficientes de transferencia de calor calculado con Hysys

(Usim) y con el coeficiente analitico (Uanaiitico) S€ 10 muestra en la Tabla 3.16.

Tabla 3.16 Resultados de los coeficientes de transferencia de calor obtenido por Hysys y
calculado por método analitico

Parametro Valor Unidad
Coeficiente de transferencia de calor calculado con Hysys 79,82 KJ/ (h m*°C)
Coeficiente de transferencia de calor analitico 71,33 KJ/(hm*°C)

Al comparar los dos valores de los coeficientes, se tiene un porcentaje de
variacion del 10,7 % el cual es minimo, por lo tanto se concluye que el
dimensionamiento efectuado analiticamente es correcto y el intercambiador es

factible de operacion.

Esto indica que cuando no se dispone de herramientas de simulacién el calculo
analitico 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

Parametro Valor Unidad
Numero de tubos 160 -
Diametro interior del tubo 1,00 in
Diametro exterior del tubo 1,25 in
Longitud de los tubos 3,00 m
Diametro interior de la coraza 29,0 n

Arreglo de los tubos 30,0 grados
Separacién de los deflectores 6,00 in

3.3.1.4 Parametros de operacion del equipo de refrigeracion

La corriente preeenfriada (gas fresco) que sali6 del intercambiador de calor
ingres6 al enfriador o evaporador a una temperatura de 35,0 °C, y se enfrio hasta
10,0 °C. El enfriamiento se logré6 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 ingres6 como fluido de
enfriamiento al intercambiador gas — gas. Los calculos analiticos de los

parametros de operacidn del circuito de refrigeracion consistieron en determinar:

- Balances energéticos (entalpias) del refrigerante.

- Presiones y temperaturas de evaporacion y condensacion del refrigerante.
- Potencia del compresor.

- Flujo de calor transferido.

- Cantidad de refrigerante.

Los parametros calculados analiticamente 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 analiticas cuando no se dispone de
un software de simulacién. A continuacion se muestra el calculo de los

parametros de operacion del ciclo mecanico de refrigeracion.
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Calculo de los parametros de operacion del circuito de refrigeracion:
Se considera una temperatura de disefio de condensaciéon de 120 °F, por cuanto
el medio de condensaciéon es por lo general agua o aire. Las caidas de presion

recomendadas por GPSA son:

- Caida de presioén (AP) de 1,5 psia del enfriador al compresor.

- Caida de presion (AP) de 10 psia de la descarga del compresor al receptor.

Calculo de las presiones de vapor para el propano, a la temperatura de
condensacioén y a la temperatura de refrigeracion

Se calcula las presiones de vapor a la temperatura de condensacion de 120 °F, y
a la de - 40 °F que corresponde la minima temperatura de refrigeracién para el
propano, ya que a 14,7 psia el punto de ebullicibn es de - 43 °F

aproximadamente. Las presiones de vapor a estas temperaturas son:

- Presién de vapor (P,) a 120 °F de 240 psia.
- Presién de vapor (P,) a - 40 °F de 16 psia.

Balance energético de las diferentes etapas en el ciclo de refrigeracion para
el propano mediante el grafico Presion vs Entalpia

En la Figura 3.6 presion vs entalpia para el propano se muestra los resultados de
los parametros de operacion del sistema de refrigeraciéon. En el Anexo V se

muestra las graficas presion vs entalpia para otros hidrocarburos.

CONDENSADOR
D

250 psia AP1 = 10 psi

Y

=2

14,5 psia COMPRESOR

AP2 =15 py ¥

120 °F
240 pala
Q= 145400 Btuh

RECIFIENTE
B A COLECTOR

16 pala
- 40 °F C

WALVULA

EVAPORADOR

RECIPIENTE
COLECTOR

Figura 3.6 Esquema del circuito de refrigeracion mecanica
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El valor del flujo cal6rico 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 simulacién con los datos de: flujo masico de gas caliente y
refrigerante, capacidades calorificas de los fluidos y variacién de temperaturas de

las corrientes caliente y fria.

Se determiné el balance energético de las etapas del ciclo de refrigeracion, como
las presiones de vapor a las respectivas temperaturas de condensacioén y

refrigeracion de la Figura 3.7.

- A - B: Proceso de expansion.
- B - C: Proceso de evaporacion.
- C —D: Proceso de compresion.

- D — A: Proceso de condensacion.
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A continuacion se explica el proceso del ciclo de refrigeracion descrito en el
subcapitulo 1.2.3.3.

Proceso de expansion (A-B):
Este proceso se lo realiza mediante una valvula, disminuyendo asi la presion del

refrigerante desde 240 psia hasta 16 psia. Por medio de la ecuacién [101] se

determina la fraccion liquida formada.

xh g +(1=x)h,z =h;y, [101]
A (226 —125) 5

(1-x)=-H "8 - b __ 054
hVB _hLB Btu

312-125)——
( )

x=1-0,54=0,46
Donde 0,54 representa la fraccion de vapor formado y 0,46 la del liquido.

Proceso de evaporaciéon (A-B):
La evaporacion se lleva a cabo en un intercambiador de calor. El proceso de

refrigeracion es proporcionado por el liquido frio x, y su efecto refrigerante es
definido en la ecuacion [102].

Efecto refrigerante = x(hyy —h; ) = (hyz —h;,) =(0,46)(312 —125) [102]

Efecto refirigerante = 86,02%

La capacidad de refrigeraciéon se refiere a la cantidad total de calor absorbido en
el intercambiador, se expresa como: “toneladas de refrigeracion” o Btu/h. La

cantidad de refrigerante se determina con la ecuacion [103].

Qref

My = —— [103]
Ty —hyy)
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14540032” W
= = 1 J—
My o =1690.7%

312-226)= —
( )

Proceso de compresion (C-D):
El trabajo ideal isoentrépico W; para comprimir el refrigerante se determina con la

ecuacion [104].

Btu

o [104]

W, = My (hypy — hyg) = 1690,7%(370 ~312)

Btu 1hp

W, = 98060
! Bt
h 25444 %

=38,54hp

Proceso de condensacioén (D-A):
El flujo caldrico intercambiado en la etapa de condensacién se determina con la

ecuacion [105].
Op_y =My [(hVB —hyy )+ (hVD — hyg )] =M, (hVD —hy ) [105]

0, =1690,7 % (370 - 226) % _ 2434613_}’;’

A continuacion se resume los resultados del balance energético en la Tabla 3.18.

Tabla 3.18 Resultados del balance energético del sistema de refrigeracion para el propano
como refrigerante

Parametro Valor Unidad
Entalpia del liquido saturado en el punto B 125 Btu/lb
Entalpia del liquido saturado en el punto A 226 Btu/lb
Entalpia del vapor saturado en el punto B 312 Btu/lb
Entalpia del vapor sobrecalentado en el punto D 370 Btu/lb

Los resultados del balance energético se obtuvieron del diagrama presion vs

entalpia del propano, para temperaturas de condensacion de 120,0 °F048,9 °Cy
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de refrigeracion 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
condensacion no tan bajas, por razones de facilidad en la operacion y costos de
energia, es por esto que se elige una temperatura moderada de condensacion;
por otro lado la temperatura de refrigeracion de -40 °F del propano es la
temperatura mas minima que se puede alcanzar para dar el enfriamiento, ya que
para la presion de vapor de 14,7 psia se tiene una temperatura de evaporacion de
-43,0 °F. Se eligié el propano como refrigerante por su disponibilidad en la

industria petrolera.

En la Tabla 3.19 se presenta los resultados de los parametros de operacion del

sistema de refrigeracion obtenidos analiticamente y por el simulador.

Tabla 3.19 Resultados de los parametros de operacion del sistema de refrigeracion
obtenidos analiticamente y por Hysys

Pardmetro Valorr .(obtenldo Valor (obtenido Unidad
analiticamente) por el Hysys)
Cantidad de refrigerante 1690,7 1792,0 Ib/h
Potencia del compresor 38,54 52,05 hp
Flujo calorico 1ntercamblado en 14545405 1454E405 Btwh
el evaporador o enfriador

De los resultados de la Tabla 3.19 solamente el flujo cal6rico intercambiado se
obtuvo por el simulador Hysys y los demas parametros por los dos métodos. Esto
por cuanto se necesitd realizar la simulacion 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 analitico. Asi mismo se constata que las
cantidades de propano calculadas por el método analitico y por el simulador
difieren en 5,7 %, por lo tanto al ser minima la varianza, se comprueba que el
balance energético realizado analiticamente es correcto, y por ende cuando no se
dispone de un simulador estos diagramas representan unas buenas herramientas

para el disefio de procesos.

Por otro lado la potencia del compresor obtenida analiticamente varia en un 25 %
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que la calculada por el simulador, esto se debe a que el calculo analitico
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 correccion y correlaciones que

indican el trabajo real de compresion.

3.3.1.5 Dimensionamiento del separador de la etapa de compresion y enfriamiento

con aire y separador de la etapa de enfriamiento con refrigeracion

El criterio de dimensionamiento para estos separadores es el mismo para el

separador de admision.

En la Tabla 3.20 se encuentran algunas propiedades de las fases liquida vy
gaseosa obtenidas en la simulacion y parametros del dimensionamiento de los
equipos. De estos resultados el flujo de gas que se dirige al separador de la etapa
de compresion y enfriamiento con aire es menor que el de los otros dos, debido a

que es separado una fraccién de gas y condensado en el proceso.

Por otro lado la densidad de la fase liquida en el separador de admision 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 liquida producto de la condensacion de los

hidrocarburos, por lo que la densidad es de alrededor de los 565 kg/m3.

Asi también con respecto a la densidad de la fase gaseosa en el separador de
admision 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 liquida y gaseosa de las corrientes que ingresan al

respectivo separador del proceso obtenidos por Hysys

EQUIPO Separador | Separador de | Separador de
de la etapa de la etapa de
admision compresion y enfriamiento
, enfriamiento con
PARAMETRO con aire refrigeracion
Flujo de gas (ft’/d) 1,00x10° 1,00x10° 0,959x10°
Densidad de la fase liquida (kg/m®) 993 564 568
Densidad de la fase gaseosa (kg/m’) 2,72 25,98 23,99
Viscosidad de la fase gaseosa (cP) 0,94x107 1,22x107 1,13x107
Tamafio de particula en (um) 51,21 149,26 34,31
Velocidad de sedimentacion (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 compresion y enfriamiento con aire y etapa de enfriamiento con refrigeracion

Equipo Parametro Valor Unidad
Separador de la etapa Longitud del separador 1,28 m
de compresion y .
enfriamiento con aire Diametro del separador 0,61 m
Separador de la etapa Longitud del separador 5,64 m
de enfriamiento con .
refrigeracion Diametro del separador 2,74 m

Las dimensiones del separador de la etapa de compresion y enfriamiento con aire
y etapa de enfriamiento con intercambiador de calor gas-gas y refrigeracién con
propano varian en una relacidn de uno a cinco aproximadamente, ya que el
primer separador procesa mayor cantidad de liquidos que el otro y por ende al
existir mayor masa liquida 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 efectie la separacion particula liquida 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 funcion del equipo en si 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 presion hasta la presion

atmosférica.



124

Por lo tanto el equipo puede tener las dimensiones del separador de la primera

etapa para su operacién en el proceso.

3.3.2 DIFERENTES ESCENARIOS DE SIMULACION DEL PROCESO DE
REMOCION DE CONDENSADO Y GAS

3.3.2.1 Potencia del compresor a diferentes valores de presion

Eleccioén del rango de presiones a comprimir

A partir de las simulaciones se evidencia que la presibn maxima de compresion
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 composicibn componentes livianos que pesados.
Por lo tanto se tiene que a medida que aumenta la presion de compresién
condensan los hidrocarburos desde los mas pesados hasta el metano y asi
mismo se incrementa las concentraciones de los livianos en relacién a los

pesados en la corriente condensada.

Cuando se requiere determinar hasta qué valor de presion es posible comprimir
un gas puro para licuarlo, se utiliza el diagrama presion — entalpia; para los
hidrocarburos livianos se puede comprimir hasta un valor promedio de 600 psia, y
para los pesados una presion maxima de 500 psia; estos valores representan las
presiones criticas. En el caso del gas de M.D.C que ingresa al proceso es posible
comprimirlo hasta su presion critica de 1 698 psia, pasado este valor ya no se

puede pasar al gas al estado liquido.

Resultados de la potencia del compresor en funcion de la presion de
descarga

En la Tabla 3.22 se evidencia que a medida que aumenta la presion de
compresion se incrementa la potencia requerida por el compresor y asi también

los costos por consumo de energia suben.



125

Tabla 3.22 Resultados de la potencia del compresor para una presion dada obtenidos por

Hysys
Presion de descarga del Potencia del compresor
compresor (psia) (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 mas su presién el requerimiento de potencia es menor que

si se tuviera una baja presion de descarga y se aumentara esta presion.

Tabla 3.23 Resultados de las diferencias de potencia para distintos intervalos de presiones

Intervalos de presion (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 presion de
descarga 6ptima para el proceso, con el fin de optimizar el consumo de energia y
asi no incrementar los costos. La presion de descarga mas eficiente para este
proceso de remocion de condensado y gas es de 300 psia, ya que a esta
condicion se tiene una relacion gas — condensado separado mas 6ptimo con

respecto tanto a flujo, composicién, y poder calorifico del gas.
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3.3.2.2 Flujo de condensado y agua removidos en el separador de la etapa de
compresion y enfriamiento con aire a diferentes valores de presion de

compresion

Los resultados de los flujos de liquidos separados a diferentes valores de presiéon
de compresion como las temperaturas de rocio 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 presion de descarga del compresor y la temperatura
de rocio del gas

dl:;:;izl; ((ll‘z:l Flujo (!e agua Flujo de c9ndensado Telrnperaturaode
compresor (psia) (barriles/d) (barriles/d) rocio 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 rocio del gas superiores a 45,0 °C existe

condensacion caso contrario no.

Por lo tanto la temperatura del gas luego del aeroenfriador representa un factor
determinante para la separacion gas — condensado; por ejemplo si la temperatura
del gas enfriado fuera de 50,0 °C a 300 psia de compresidon no se lograria
remover ni un solo barril de condensado, ya que su temperatura de rocio es de

49,4 °C y por ende se necesitaria comprimir a 350 psia para obtener alrededor de
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10 barriles de condensado separados por dia, con la aclaracion de que estos

resultados son para un flujo de 1,0E+06 ft*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 dia esta en el rango
de dos a cuatro barriles, por lo tanto se determina que la presiéon de compresion
no influye mucho en la separacion 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 enfria 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 presion de compresion se incrementa el flujo de
condensado y por ende la cantidad de gas disminuye, por lo que para la eleccidén
de la mejor opcién de compresion se debe tener con base en un flujo necesario
de gas para los generadores y con una composicion libre de hidrocarburos
pesados para que asi el poder calorifico disminuya. La presidbn de descarga
seleccionada es de 300 psia. Mediante los resultados del subcapitulo 3.3.2.3 se

sustenta la presion elegida.

3.3.2.3 Flujo de gas a generadores a diferentes valores de presion de compresion y

temperaturas de enfriamiento

En la Figura 3.8 se aprecia que los flujos de gas a los generadores en millones de
pies cubicos por dia varian. A medida que aumenta la presién de compresion y
disminuye la temperatura de enfriamiento se tiene menor flujo de gas que sirva
como combustible para los equipos, porque a valores mayores de compresion
aumenta la temperatura de rocio del gas y con ello se remueve mayor

condensado en el separador de la etapa de compresiéon y enfriamiento con aire;
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asi mismo conforme la temperatura de la corriente gas frio 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 presion y temperatura
cambian al entrar en contacto con la atmosfera; este gas se lo dirige a las teas por
cuanto presenta mayores concentraciones de propano y butanos (iso-butano y n-
butano) en relaciéon a los otros compuestos y si se lo recirculara al proceso

provocaria una variacion de la eficiencia de separacidén gas-condensado.
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Figura 3.8 Resultados del flujo de gas a los generadores a distintos valores de presion de
compresion 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 varian significativamente, donde se tiene un flujo promedio de
alrededor de 0,950 E+06 ft3/d, esto se da por cuanto a esta presion se remueve
poco condensado. Por otro lado para el rango de presiones comprendidas entre
100 psia hasta 500 psia se evidencia una mayor disminucion de flujo de gas; por

ejemplo para una misma presion se tiene que la variacion 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 ft*/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 ft*/d. Con esto se demuestra que a partir del valor de 250 psia el flujo
de gas disminuye 0,040E+06 ft*/d al aumentar la presiéon 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 eleccién de la presidbn 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 ft*/d y del poder calorifico requerido para que
operen con mayor eficiencia los equipos La presion 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 ft*/d y con un poder calorifico que se encuentra en el rango de 1 100
Btu/ft> a 1 300 Btu/ft’. El valor del poder calorifico del gas se detalla en el
subcapitulo 3.3.2.4.

3.3.2.4 Poder calorifico del gas a diferentes valores de presion de compresion y

temperaturas de enfriamiento

El poder calorifico del gas combustible representa un parametro del rendimiento
de operacion del generador. A través de este valor se determina el tiempo de
encendido, el tipo de sistema de combustible, la relacion de compresion y la
potencia del motor (Division de Motores Waukesha, 2009). Los equipos de
generacion de la CPF de MDC marca Waukesha operan a una maxima eficiencia
con un gas de poder calorifico de 1 100 Btu/ft®; sin embargo se debe tomar en

cuenta no solo este parametro sino también el flujo de gas requerido por los
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generadores que es de alrededor de 0,80E+06 ft*/d. Por esto se debe hacer un
balance del requerimiento de flujo y poder calorifico para asi escoger la mejor

opcién para el proceso.

En la Figura 3.9 se puede ver que con respecto al valor del poder calorifico del
gas que ingresa al proceso (1 486 Btu/ft’), los valores de esta propiedad del gas
disminuyen para un valor de presion de compresion 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 concentracion
de los hidrocarburos pesados persisten de tal forma que el valor del poder
calorifico del gas aumenta. Por otro lado a partir de la presion de 50 psia y la
temperatura de -15,0 °C, el poder calorifico del gas disminuye ya que como la
concentracion de hidrocarburos pesados se reduce, aumenta la de los livianos, y

al tener estos ultimos valores de poder calorifico mas bajos este disminuye.
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Figura 3.9 Resultados del poder calorifico del gas a generadores en funcion de la presion
de compresion y temperatura de enfriamiento

Se selecciona una presion 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 ft*/d y un poder calorifico
de 1 266 Btu/ft’. Este ultimo valor obtenido es menor en un 15,0 % al poder
calorico del gas sin tratamiento que ingresa al proceso; de tal forma con estas
caracteristicas del gas se garantiza que se va a aumentar el rendimiento de los
generadores. Sin embargo también se llega a obtener gases con poderes
calorificos de hasta 1 022 Btu/ft® 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 generacién. En el

Anexo VI se encuentran los valores utilizados en la Figura 3.9.

3.3.2.5 Composicion de los hidrocarburos livianos del gas a generadores a

diferentes valores de presion de compresion y temperaturas de enfriamiento

Composicion del metano.- La concentracion aumenta conforme se incrementa
la presidon de compresion y disminuye la temperatura de enfriamiento como se
aprecia en la Figura 3.10; sin embargo para la presion de 50 psia la concentracion
del metano en el gas permanece casi invariable, por cuanto el flujo de
condensado separado es minimo. Esto se da porque a esta presion la
temperatura de rocio del gas es de 7,0 °C y por encontrarse el gas a una mayor
temperatura no hay condensacion de los hidrocarburos. Por otro lado se constata
que se puede llegar a obtener metano hasta 0,71 en fraccibn molar si se
comprime el gas a 500 psia y se enfria hasta -20,0 °C, sin embargo el flujo de gas

no es suficiente para que operen los generadores.

Para la presion de 300 psia y temperatura de 10,0 °C se tiene metano de 0,59 en
fraccion molar, valor que se ha incrementado en un 20,0 % al de la composiciéon
de metano del gas que ingresa al tratamiento. La composicidon del metano
aumenta ya que como se separan los hidrocarburos pesados el metano tiende a

incrementar su concentracion.
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Figura 3.10 Composicion del metano en fraccion molar de la corriente gas a generadores
en funcion de la presion de compresion y temperatura de enfriamiento

Composicion del etano.- Como se ve en la Figura 3.11 en el rango de 50 a 150
psia la composicidén del etano aumenta conforme se disminuye la temperatura, ya
que la temperatura de rocio 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
concentracion del compuesto en la fase gaseosa disminuye, esto se da debido a
que el etano empieza a condensar y asi su composicion 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 composicion del etano es 0,096 y
en cambio a 300 psia y 10,0 °C la concentracién es de 0,105; por lo tanto el

incremento es minimo.

Composicion del propano.- La composicién del propano en la fase gaseosa
disminuye conforme se incrementa la presion del gas y se reduce la temperatura
de enfriamiento, porque la temperatura de rocio del gas tiene una relaciéon directa
con la presion, 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 concentracion es de 0,124 y a 40,0 °C y 34,3 psia es de 0,145.
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Figura 3.11 Composicion del etano en fraccion molar de la corriente gas a generadores en
funcion de la presion de compresion y temperatura de enfriamiento
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3.3.2.6 Composicion de los hidrocarburos pesados del gas a generadores a

diferentes valores de presion de compresion y temperaturas de enfriamiento

La concentracion de los hidrocarburos pesados desde el iso-butano hasta el
hexano se reducen cada vez mas mientras la presion de compresion aumenta y la
temperatura en el sistema de refrigeracion con propano se reduce, ya que la
temperatura de rocio del gas aumenta con la presion y por lo tanto al tener el gas
a una temperatura menor que la de rocio de los respectivos componentes, estos
compuestos empiezan a condensar desde el que tiene mayor peso molecular
(hexano) y asi 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 varian
mucho, ya que a esta presidén aun no condensan estos compuestos y por tal las
fases gaseosas y liquidas aun 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
variacion de las concentraciones es minimo o sea no varian 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 compresion y temperaturas

de enfriamiento.

Tabla 3.25 Resultados de la composicion de hidrocarburos pesados a las condiciones de
entrada (34,3 psia y 40,0 °C) y salida del proceso de remocion de condensado del gas (300
psiay 10 °C)

Composicion del gas que Composicion del gas que sale
Componente ingresa al tratamiento del tratamiento
(34,3 psia y 40,0 °C) (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
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Compaosicion del iso-butano en fraccion molar

Figura 3.13 Resultados de la composicion del iso-butano en fraccion molar de la
corriente gas a generadores en funcién de la presion de compresion y temperatura de
enfriamiento
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Figura 3.16 Resultados de la composicion del n-pentano en fraccién molar de la corriente
gas a generadores en funcidn de la presion de compresion 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 graficos, ya que los
valores se encuentran muy alejados del rango establecido por los demas datos y
no se podria apreciar bien el grafico; 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.

34 SINTESIS DE LOS PRINCIPALES RESULTADOS
OBTENIDOS DEL DIMENSIONAMIENTO Y PARAMETROS
DE OPERACION DE LOS EQUIPOS USADOS EN EL
PROCESO

En las Tablas 3.26 y 3.27 se muestran los principales resultados del
dimensionamiento y parametros de operacion de los equipos que se usaron en el

proceso.

Tabla 3.26 Resultados de los parametros de operacidon y dimensiones de los equipos

Equipo Parametro Valor Unidad
Presion de entrada 34,3 psia
Compresor Presion de salida 300,0 psia
Potencia 161,0 hp
Diametro 78,7 in
Aeroenfriador
Potencia 4,0 hp
Longitud de los tubos 118,1 in
Intercambiador de ,
Numero de tubos 160,0 -
calor
Diametro de la coraza 20,0 in
Sistema de Cantidad de refrigerante 1792 Ib/h

refrigeracion Potencia del compresor 52,05 hp




139

Tabla 3.27 Resultados de las dimensiones de los separadores de gas y condensado

Equipo Parametro Valor Unidad

o Longitud 2,33 m

Separador de admision
Diametro 1,16 m
Separador de la etapa de compresion y Longitud 1,28 m
enfriamiento con aire Didmetro 0.61 m
Separador de la etapa de enfriamiento con Longitud 5,64 m
refrigeracién Diametro 2,74 m

3.5 RESULTADOS DE LA ESTIMACION DEL COSTO DEL
PROCESO DE REMOCION DE LiQUIDOS Y GAS

El costo del proceso de remocion 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 remocion de
condensado y gas

Costo a una capacidad Costo a la
Equipo Cantidad Costo por capacidad
0P Capacidad necesaria

unidad P
Separador de admision 1 15 000 - 15 000,00
Separador de la primera y ) 30 000 ) 30 000,00

segunda etapa
Modulo de compresion 1 35000 125 hp 40 740,00
Motor eléctrico (compresion) 1 12 000 125 hp 13 968,00
Aeroenfriador 2 7 000 - 14 000,00
Intercambiador de calor gas — 1 10 000 i 10 000,00
gas

Sistema de refrigeracion 1 25000 - 25 000,00
COSTO TOTAL 148 708,00

En todo proyecto industrial se necesita de una inversidon 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 realizd
solamente la estimacion 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
remocién de gas, condensado y agua asciende a $ 148 708,00 aproximadamente,
siendo el sistema de compresion la variable sensible por cuanto es la de mayor

costo en el proceso ($ 70 000).

Por lo tanto la eleccién adecuada de la presidon de compresion es fundamental
para no desperdiciar recursos econdémicos. La inversion en este proceso es
minima comparada con el beneficio que brindara 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 diéxido de azufre al aire,
producto de la combustion 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 petréleo
en los tanques de almacenamiento, con el fin de mejorar las caracteristicas

de este ultimo

Debido a que la cotizacion de la unidad compresora y el motor eléctrico estan
dados para una capacidad de trabajo de 125 hp, y se necesita para 161 hp, se
realiza una conversion de la estimacion del costo a la capacidad requerida como

se demuestra en las ecuaciones [106] y [107].

Unidad compresora:

0,60
I =1,(0/04)" =(35000) 161p 1 _ 40739 [106]
125hp



Motor eléctrico:

0,60
1, = 2000 2817 _ 13968
125hp

Donde:

le: costo del equipo a la capacidad requerida Q

Is: costo del equipo a la capacidad base o conocida Qg
Qg: capacidad base o conocida

Q: capacidad requerida

n: constante que depende del tipo de equipo
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

El gas natural asociado que ingresé al proceso de remociéon de
condensado y gas tuvo una concentracion en % en peso de: hidrocarburos
livianos 57,14 %, pesados 26,0 %, agua 1,77 %, diéxido de carbono 12,29
% y nitrbgeno 2,97%. Esta composicion varia segun el gas que ingresa al

proceso.

Las emisiones de dioxido de azufre a la atmédsfera producto de la
combustion del gas se debieron a el azufre inherente en el condensado
cuya concentracion fue de 250 ppm en los scrubbers, el cual reacciona con
compuestos del gas como dioxido de carbono e hidrocarburos para dar
origen a sulfuro de carbonilo y mercaptanos. Por otro lado no existio

concentracion alguna de sulfuro de hidrogeno en el gas.

A través de la simulacién del proceso de tratamiento de gas se determino
la opcidbn mas 6ptima del proceso, con respecto a presidon de compresion 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 ft*/d con un poder calorifico de 1 266 Btu/ft’,
con lo cual se cumplié con los requerimientos de flujo de combustible que
es de 0,800E+06 ft*/d y con un poder calorifico acorde a una operacion

mas eficiente.

El gas que ingresé al tratamiento de separacion de gas y condensado a
40,0 °C y 34,3 psia, tuvo una temperatura de rocio del agua en el gas de
38,96 °C, por lo tanto no se separd agua en este equipo. Sin embargo fue
necesario la instalacion del separador de admisién en el proceso con el fin
de que cuando se tenga temperaturas de gas menores a la del rocio del

agua, este separe el vapor de agua que condensa.
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La temperatura del gas de 45,0 °C que sali6 del aeroenfriador, represent6
una variable sensible en la separacién de gas y condensado, ya que si este
valor es mayor a la temperatura de rocio del gas a la presion de
compresion no existe condensacion y viceversa. Sin embargo si se
requiere variar a la temperatura de la corriente enfriada post compresion,
se debe comprimir a la respectiva presion donde se pueda obtener

hidrocarburo condensado.

El proceso de compresion de 300 psia y temperatura de enfriamiento de
10,0 °Cpermiti6 obtener un flujo de dieciséis barriles por dia de
condensados, mientras que actualmente en la CPF del bloque MDC se
obtiene un flujo de tres barriles por dia. Lo que demuestra que el sistema

propuesto tiene una eficiencia del 433,0 %.

Se determin6 una inversion para la implementacion 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
inversion en equipo y costos de instalacibn que incluyen: tuberias,
accesorios, lineas eléctricas, ingenieria. Sin embargo la relacion costo-

beneficio es favorable por lo tanto la ejecucion de este proyecto es viable.

RECOMENDACIONES

Simular otros procesos de tratamiento de gas, como el caso de una
expansiéon subita del gas mediante una valvula Joule — Thompson; ya que
por medio de la disminucién de la presion al gas se produce un
enfriamiento rapido que puede ser aprovechado para la separaciéon de gas
y condensado. Es importante el estudio de este como de otros procesos
con el fin de compararlos y analizar la factibilidad técnico econémico de la

opcién mas viable.
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Efectuar un estudio de la factibilidad de disefio y construccién de dos
torres: una depropanizadora y otra debutanizadora, para aprovechar el gas
que se dirige a las teas, ya que el mismo tiene mayor proporcion de
propano y butanos (iso-butano y n-butano) en relacibn a los otros

hidrocarburos.
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ANEXO 1

RESULTADOS DE LA CROMATOGRAFIA DEL GAS

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL
REPORTE DE ANALISIS LAI - 068 - 010

Muestra G?z?vstgiE%ARﬁAs
Presion (psia) 20 psia
Temperatura 30°C
Fecha de muestreo 06/11/2010
Componente % Peso % Moles

Nitrogeno 2,97 3,18
Metano 26,29 49,34
CcO2 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 calérico [Btu/ft’] 1474,87
Octanaje del gas 92,81

Contenido liquido del gas GPM (glns/MPC) 8,24

Atentamente
/ 7 g B Escuﬂmu,a‘r?c:w-t,a NACIONAL

. (/ | BT 5 1
“In M.‘éfjféfp/afﬁ; o LIBORTORD E ih.SS WSTRUMENI
% DE Quito - Ecuador

JEFE DE LABORATORIO

Este documento es fiel copia del original
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ANEXO 11
METODO UOP 212 DE ANALISIS DE SULFURO DE HIDROGENO,
MERCAPTANOS Y SULFURO DE CARBONILO EN EL GAS

SULFURO DE HIDROGENO, MERCAPTANOS Y SULFUROS DE CARBONILO
EN HIDROCARBUROS GASEOSOS POR TITULACION POTENCIOMETRICA

METODO UOP 212-72

ALCANCE:

Este método es para la determinacion de sulfuros de hidrogeno, azufre
mercaptanico y sulfuro de carbonilo en hidrocarburos gaseosos y en gases
licuados de petroleo (LPG) de composicién ordinaria. También cubre esta la
determinacién 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 ebullicion como el pentano y el hexano. El rango de
concentracion del sulfuro de hidrégeno que puede ser determinado es de 0,03 a
varios miles de granos por 100 ft® (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.

RESUMEN DEL METODO:

La muestra tomada de una bomba de muestra o directamente de una coriente en
refineria, es lavada primero a través de una solucion de hidroxido de potasio KOH
y luego con una solucion de monoetanolamina. La solucion de KOH contiene una
mezcla de verseno el cual inhibe la oxidacion de compuestos de sulfuro por la
formacion de complejos organometalicos). Una titulacidn potenciométrica del
sulfuro de hidrégeno y azufre mercaptanico absorbidos se realiza, utilizando una

solucién acuosa o alcohdlica de nitrato de plata.

La solucibn de monoetanolamina, la cual contiene el sulfuro de carbonilo

absorbido, es titulado potenciométricamente con nitrato de plata alcohdlico en un
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solvente de titulacién acido. El sistema de electrodo para ambas titulaciones es
vidrio vs plata-sulfuro de plata. La concentracién de cada compuesto buscado es
estimado de la curva de titulacion. Puede ser utilizado un registrador automatico o

un titulador operado manualmente.

REACTIVOS Y MATERIALES:

Todos los reactivos deben estar conforme a las especificaciones establecidas por
el comité sobre reactivos analiticos de la Sociedad Americana de Quimica,
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.

- Acido acético glacial

- Solvente de titulacion acido: disuelva 2,7 g de acetato de sodio trihidratado
en 20 mL de agua libre de oxigeno y 975 mL de alcohol etilico anhidro.
Adicione 4,6 g de acido acético glacial o la solucién. Previo al uso burbujee
la solucién con nitrégeno por 10 a 15 min para remover el oxigeno disuelto.

- Hidrégeno de amonio 1N

- Hidréxido de amonio concentrado

- Solucién de cloruro de cadmio: disuelva 100 g de cloruro de cadmio CI.Cd
en 500 mL de agua. Adicione 10 mL de acido clorhidrico HCI concentrado y
llévelo a un volumen final de 1L con agua. Burbujee con nitrdgeno antes de
usar.

- Alcohol etilico

- Cloruro férrico (ClsFe)

- Acido clorhidrico inhibidor: disuelva 1,0 % en peso de cloruro férrico en
una mezcla de volumen iguales de agua y HCI

- Alcohol isopropilico

- Papel de prueba de acetato de plomo

- Monoetanolamina: Eastman Kodak “etiqueta blanca” o un equivalente,
solucién al 5,0 % en alcohol etilico. burbujee con nitrégeno antes de usar.

- Nitrégeno
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- Hidréxido de potasio: soluciéon al 10,0 % en peso, burbujee con nitrégeno
antes de usar

- Nitrato de plata 0,01N solucién alcohdélica

- Nitrato de plata 0,1N y 0,01N

- Acetato de sodio

- Carbonato de sodio: solucién al 5,0 % en peso. Burbujee con nitrégeno
antes de usar

- Sulfuro de sodio

- Mezcla de verseno: Partes iguales por paso de: verseno x 80 (NasDTPA)
técnico. Sal pentasédica de dietilentriamino acido pentacético, obtenible de
Dow Chemical Co. Chel DM 41 Saltrisédica de N-hidroxietilendiamina
triacético. Versene F3 liquido técnico, Sales de sodio de N-N-di (2-
hidroxietil) glicerina (NaDHEG) y etilendiamintetracético acido (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 HCI inhibidor

- Sumergir la bomba con el HCI inhibidor adicionado en una cubeta con agua
caliente por 30 min. Invierta esta varias veces.

- Drene el HCI inhibidor de la bomba y fluya agua caliente hasta que el agua
de lavado este clara.

- Dé ala 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 nitrogeno

- Membretée la bomba con: lavado, secado y purgado con nitrégeno

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 tapén 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 linea. Coloque las soluciones apropiadas en las
botellas lavadoras de gas del tren de burbujeadores. Conecte el ultimo
burbujeador al medidor de humedad para medir el volumen y la velocidad de

burbujeo. Ventee el medidor de humedad en un area segura.

Pese la bomba de muestra y el adaptador con aproximacion a 5 g. Posicione la
bomba y el adaptador directamente sobre el burbujeador. Pese el adaptador a
través del agujero sobrante, en el tapdn 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 valvula de expansién de gas sea 100 — 110 °F.
Abra la valvula de debajo de la bomba de muestra todo el paso. Lentamente abra
la valvula de expansion 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 ft2/ h.

Después que el volumen apropiado de muestra ha sido burbujeado apague el
calentamiento y cierre la valvula 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
solucién lavadora y lave en interior de el adaptador con cerca de 5 mL de alcohol
isopropilico burbujeado con nitrégeno. Remueva el adaptador del burbujeador y
desconecte la linea de venteo al proximo burbujeador. Ajuste un flujo de gas
nitrbgeno para proteger la solucion de lavado del oxigeno atmosférico y luego
tape el burbujeador con un tapdn de neopreno. Desconecte los restantes
burbujeadores y rapidamente conecte la entrada de cada burbujeador a la propia
salida con un pequefio tubo de caucho, asi se excluye el aire. Registre el volumen
de gas medido. Vuelva a pesar la bomba de muestra y el adaptador con

aproximacion a 5 g para determinar el peso de la muestra lavada.

Lavado en refineria: Cuando el lavado de un gas o muestra de LPG puede ser

realizado en una refineria, no se debe usar un calentador eléctrico con valvula de
expansion por el peligro de explosion. Por lo tanto se emplea una valvula de

calentamiento de expansidén por agua caliente. El calor necesario para calentar el
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agua es suplida por lineas de vapor de la Refineria. El agua fria para enfriar la
chaqueta es obtenida de las lineas de agua de la Refineria. Determine el peso de
la muestra burbujeada midiendo con un medidor de humedad. Ventée el medidor

en un area segura.

Muestras que contienen altas concentraciones de sulfuro de hidrégeno
(H2S) y sulfuro de carbonilo (COS)

Para muestras tales como gases de craking catalitico que contienen un exceso de
100 granos de sulfuro de hidrégeno por ft* y algo de sulfuro de carbonilo, coloque
50 mL de hidréxido de potasio (KOH) al 40,0 % solucion en cada uno de los dos
burbujeadores. En el tercer lavador, el cual ha sido completamente lavado con
cinta negra, coloque 20 mL de soluciébn de monoetanolamina al 5,0 %. Lave cerca
de 2 ft* de gas. Si el hidréxido de potasio en los burbujeadores va a ser titulado el
mismo dia 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

dia, preferiblemente dentro de una hora después del lavado.

Muestras que contienen bajas concentraciones de sulfuro de hidrégeno
(H2S) y sulfuro de carbonilo (COS)

Muestras que contienen menos que 10 granos de sulfuro de hidrégeno por pie
cubico 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 soluciéon 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 solucién
de monoetanolamina al 5,0 %. Lave cerca de 10 ft* de gas. Desconecte los
burbujeadores inmediatamente después de tomada la muestra y rapidamente
conecte la entrada de cada burbujeador a la propia salida de purga con un tubo
de caucho, asi evita el aire. Titule la monoetanolamina (solucion 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 hidréogeno y bajas concentraciones de azufre mercaptanico.
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En algunos casos se obtendran muestras que tengan una relacién alta de sulfuro
de hidrégeno a azufre mercaptanico. Cuando estas condiciones existen la
precision de la determinacion de azufres mercaptanicos pueden ser afectadas
adversamente o0 menos que se adicione dos burbujeadores en la linea de
muestreado antes del burbujeador de KOH. Cargue el primer burbujeador
corriente abajo de la valvula de expansidén con solucion de carbonato de sodio al
5,0 %. Cargue el segundo burbujeador con cloruro de cadmio (solucién). Después
de estos dos burbujeadores esta una trampa de golpeteo, luego dos lavadores de
gas cada uno conteniendo 50 mL de solucién de KOH al 40,0 % y 1 g mezcla de
verseno. Lave aproximadamente 10 ft2 de gas. Puede realizarse un analisis
separado para determinar las concentraciones respectivas de sulfuro de
hidroégeno 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 hidrégeno.

Muestras que contienen solo azufres mercaptanicos, pentano y materiales
de alto punto de ebullicién.

Para muestras que contienen sélo azufre mercaptanico junto con concentraciones
apreciables de pentano y materiales de alto punto de ebullicién, coloque 100 mL
de solucion 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 cubicos 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
nitrogeno. Retorne la porcidn acuosa al burbujeador. Se determina azufre
mercaptanico con el método UOP 163. Use el peso entero de la muestra lavada
como el peso de la muestra en los calculos de azufre mercaptanico de acuerdo
con el método UOP 163.

PROCEDIMIENTO:

Sulfuro de hidrogeno y mercaptanos: Prepare el titulador para la operacién con los

electrodos correctos en su lugar y nitrato de plata como titulante. Para la
determinacién de sulfuros y mercaptanos haga la titulacion sobre un rango de fem

de -0,5 a 0,5v. La selecciéon de la cantidad de muestra depende del contenido de
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sulfuro en el gas. Nitrato de plata alcohélica también puede ser usado para titular
los sulfuros y mercaptanos, pero evitar cambios de titulante para la titulacion del

sulfuro de carbonilo.

Chequee el contenido caustico de los burbujeadores cualitativamente con papel
de acetato de plomo. Si no es perceptible la coloracion de el papel, transfiera el
contenido entero de los lavadores a un vaso electrolitico de 400 mL. Lave los
lavadores con agua y adicione los lavados al mismo vaso. Adicione cerca de 5 mL

de hidroxido de amonio 1N vy titule.

Si el papel de acetato de plomo presenta alguna coloracion, transfiera el
contenido caustico 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 solucién diluida con el papel de
acetato de plomo. La alicuota que se debe tomar depende de la coloracién del

papel de acetato de plomo, a continuacion se indica esto:

- Si la coloracion es café obscura, café y café brillante se debe tomar de 1 a
5mL, de 5 a 15 mL, y de 25 a 50 mL respectivamente. Cada intervalo es

para la coloracion indicada.

Pipetee una alicuota dentro de un vaso electrolitico. Adicione hidréxido de amonio
(NH4OH) 1N hasta que la solucién 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

automaticamente.

Mercaptanos: Prepare el titulador de la misma manera como para la titulaciéon de
sulfuros y mercaptanos. Transfiera la solucion lavadora caustica de cada uno de
los dos lavadores para un vaso electrolitico de 250 mL. Lave cada depurador con
50 mL de agua y adicione el agua de lavado al respectivo vaso. Adicione 5 mL de
hidroxido de amonio (NH4OH) 1 N o cada uno de los vasos como para que la
solucioén final tenga casi 0,05 N en NH4OH. Titule manual o automaticamente

dependiendo del equipo disponible. Use solucion alcohdlica de nitrato de plata
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AgNO3 0,01 N como titulante. Si la titulacién es manual, adicione la solucion de

nitrato de plata en incremento de 0,2 mL y registre la fuerza electromotriz (fem)

después de cada adicion hasta que el punto final esté cerca. Entonces siga el

procedimiento como se define debajo de la titulaciéon manual.

CALCULOS:

Mediante las ecuaciones desde la [A.1] hasta la [A.3], se determinan los tres

compuestos de azufre
Sulfuro de hidrégeno:

_1131-7,-N, -K,
1181509377,

Mercaptanos:

1131-¥, - N, -K,

"SI 8150937 -7,

Sulfuro de carbonilo:

_565-7,-N, K,
18150937V,

Donde:

Vi = volumen de la solucidon de nitrato de plata usado para la titulacion en mL
Ns = normalidad de la solucién de nitrato de plata

Ks = constante de la solucion de nitrato de plata

Vg4 = volumen de gas natural burbujeado en ft>

CrsH, cos, H2s = concentracion de los compuestos en ppm (partes por milldn)

[A1]

[A.2]

[A.3]
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ANEXO III
EJEMPLO DE CALCULO DE LA DETERMINACION DE LAS
CONCENTRACIONES DE SULFURO DE HIDROGENO,
MERCAPTANOS Y SULFURO DE CARBONILO EN EL GAS POR EL
METODO UOP 212

A continuacion se encuentra el ejemplo de calculo del Método UOP 212 para
determinacién de: sulfuro de hidrégeno, 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:

565-V,-N,-K, 565-V,-N,-K,

= - A4
P T1815-0937-7, 1815-0937-V, (A4
Sulfuro de hidrégeno:
1131-V,-N, -K
SLLCLSL/ARFEL. S [A.5]

15 1,815-0,937 -7,

La concentracion de H,S es cero por cuanto en la curva de titulacion no existe

punto de viraje.

Mercaptanos:

1131-V.-N_-K . . .
_ 31-V,-N, -K, _ 1131-0,579-0,01-0,9901 ~109.1 [A6]
1,815-0,937-V, 1,815-0,937-0,035

RSH

Donde:
Vi = volumen de la solucion de nitrato de plata usado para la titulacion en mL
Ns = normalidad de la solucién de nitrato de plata

Ks = constante de la solucion de nitrato de plata
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Vg4 = volumen de gas natural burbujeado en ft>

CrsH, cos, H2s = concentracion de los compuestos en ppm (partes por millén)
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ANEXO IV
METODO ASTM 4294 DE ANALISIS DE AZUFRE TOTAL EN EL
CONDENSADO

Designation: 0 4254 — 03

Standard Test Method for

&n dererican eborml Ssceed

Sulfur in Petroleum and Petroleum Products by Energy-
Dispersive X-ray Fluorescence Spectrometry’®

mﬂ.hd-ﬁhudﬁfﬂ O 424; E-h'ﬁﬂhhdtr-“ﬁr-'f
of e

rigiesl mlopiios or, n i o sl novison,

o of lamd eyl A

auperaip cpedan Jal i:h:-.mﬂ-h]:h‘l!-: ichnrﬂl-uwml.

L. Scope®

1.1 This test method covers the mesirement of sulfur in
hydmecarbons, such as diesel, naphiba, kerosine, resideais,
lubeicating base alls, hydmelic olls, jet fuels, onde olls,
pasaline {all unlemded), and other distillate=. [n addition, slfir
Im other products, such as M-BS and M-100, may be analyzed
ising this technigue. The applicable concentmtion ange Is
D.OLSD i 5000 moss % sulfier.

1.2 The values siated n 51 mnits are o be reganded as the
stapdard. The concenbation imits are mass %6 sulfir.

1.3 The standar does ot perport o adiress 28 of fe
=fey mroerns, M any, asocoied il 8y oo 0P ois e
responaiW By of the wer of tey samdbe’ o estallish apes-
priaie ity and kel practios a0 defermine fe applice-
iy of manbtory lmtatos pior 0 oee. For specfic
waming sairments, see Section T.

2. Referesced Dooumenis

2.1 ASTM Strackrok ®

3120 Test Method for Trace Quantities of Sulfur im Light
Liquid Petmleum Hydrocarboms by Chddative Microcou-
lometry

D 4057 Practice for Manual Sampling of Petroleum and
Petrub=em Froducts

[ 4177 Practice for Automatic Samplisg of Petrolesm and
Petrobeum Froducts

B2 Practce for Using Significant Dighs 1n Test Data in
Determine Canformance with Specfications

A Summary of Test Method

3.1 The sample Iz placed i the beam emithed from an X-ray
spimce. The ressliant excited chemoienstic 4 mdiation is
measred, and the acrumulaied count I compared with counsts

! Thix el rardbed b oander e of Comenilies B =n Poimdesm
Prochesis srd Lsbriicmis mod i the direc rrosporod i ey of Soboormmiies 583 ox
Ermrial

Carmmi miitlen Fere. 1, 003 Publiched Dermmiver A1
Fﬂmlmmm-ﬁpﬂuunnlmm_

T e roh 1 55TH harcks, winil the AT welwiis, =
-n—dmc-n'hhiml'-l-'hﬂ'

frmm previoasdy prepared iibration standands thal bracket the
s=mple concentration range of inteyest io obiain the salfur
concesirabion in mass %

4. Sigmificance and Use

4.1 This iest method prvvides mpid and preciss measre-
ment of iotal =dfur in petrolesn products with a misimem af
mmple prepammtion. A typlcal amafysis time s 2 1o 4 min per
sample

4.2 The guality of many petrodeum prodocts 1s refabed o the
amonnl of sulfur present. Knowledge of nelfir concentration is
mereszary for procesxing purposes. There are alsn reguiaiinns
promudgaied in federal, state, and ool agencies ot esric
the ammmt of subfir present in sneme ek,

4.3 This test method provides a means of compliance with
specifications or limits sel by regulaiions for subfur conierd of

eum products.

d.4 If this trest method I appiied o peimlesm matrices with
significanily different composition than the white ol calibra-
ton materials specified in this =i method, the muticns and
recommendatinons Im Section 5 should he observed when
Interpreting the resulis.

1.5 Compared io other test methods for subfur determina-
tlon, Test Method I 4284 kas high thronghput, ménimal sample
preparation, good precision, amd Is capable of deierminieg
zulfur ower o wide mnge of concentratinns. The squipment
specified & In most coses e oostly than that reguieed for
abirrobive methods. Comnsdt the ASTM welsite® or ASTM
Subject Index For mumes of alirmative =t methods.

3. Imterierences

3.1 Spediral inferferences result when some sample compa-
o edement or elements emit X-rays that the deterior cannot
resolve from sulfur X-my emission. Ax a resel, the lines
produce spectral peaks that overlap with each other. Spectral
interferences may arise from samples contzining waber, Jead
alkyls, silicon, phosphone, calchom, potessimm, and halides. i
presenst at concenirations greater than one tenth of the mea-
sured conceniraiicn of sdfur, or more than 3 few hendned

referin e daed"s [} Y pemE

e ASTM wekndic.

T At Rk o ATTR Sl ey, ] 2001

*A Summany of Chcnges ssction sppeary 2 B esd of Dis sasdan.
Coopyright €44 T iniermaiora, $30 Tl Hesor Dries. 50 Bon D7V West Conshebooies, Pé. 18- 1050, Linbad Gisinn.

1
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]l 0429403

milligrarsfkilogmm. Follow the maoufscinres’s operstisg:
poide 1o compensaie for the Inbedeences

3.2 Mairix effecis are cased by conceniraison variatices of
the mlements in a sample. These varistions directhy influence
X-ray absorption and change the messursd Imtemaity of sach
elememt. For example, perfornance enbuocing additves, soch
as oxygenales In gasaline, can affec the opparent subfur
reading. These types of inberferences are ahways presend In
X-ray lhworescence amlysis and are completely unrelaed io
specinl nfecferenoe.

55 Holh fypes of miederences ame compensated for in
comteEmpoRry insinunens with the use of buth-in sofware. It
is recomenended thal these intederences: be checked from tlme
o ttme and that the softwars coorections offred by the
mamilacturer pot be socepied at face value. Correctinns shauld
be verified for new formalaitons:

34 M-ES and M-100 are fuels contalning BS and 10N} 5
methannl, respecibvely. As mch, they mwve 3 high coopgen
confesd, herer, absampiion of salfur Ko mdistion: Such fuels
can, boweves, be amalyred nsing this 1est method provided that
the calihration stamedants are prepared o maich the omiris of
the sample. There may be 3 loss of semsitbety and precision
Thee repeatability, reprodocibiliy, and bias obtaéned i this test
method did not inclide 385 and M-I samples.

3.5 In general, petroleam materials wiith compesitions . it
wary [rom white odls as specifisd in 9,1 may be ambyzed with
standards mades from bise materials tht are ol b same, ar
sirelar, compostitan, This, o gasoline may be simalated by
mixing frooctane and toliene in 2 ebo et approdmaies the
e aromsiic comient of the samples o be anziyeesd. Sandands
made from this simulated gasniine will produce nesnlis thet ane
more acouraie than resilis obigined asing white oils

MNime T—In the cee of paroiesmm mierks i oonss S
waliy, & s seonvmmEndod thal e el b el helon: Eing o sl
i mmpk he Bomeghly homogmio o Imeodaloly esiod. The
Ininden=o b greaied ¥ B waier tmaies 3 lps over the Il film
& 1 will smmean G oy inlensay for sihe. O sece method jo
sonmpish e v of water 15 0 congrilage e smplo el ieder
amibesl smiod oo, Skisg o ol e smpl: ey bono

mpromis.

B Apparaimns

6.1 Eeeng-dispersive V-ray Florescence Analser—Any
energy dispersive X-ray fluorescence amalyzer may be usad o
s design Incorporaies, as 3 minkmem, the foliowing femunm:

B.l.] Sorore ol Xray Facration, X-ray sorce with sneqmy
phove 2,5 ke (Warning-—Im addition o other precautions, 5
a1 rabloanive source is ssed, I must be well shielded o
imtemational standamd requilrements and, therfore, not present
any mfrty kmzani. However, aitention io the source 15 ondy io
ke camried out by a fully irained and competent persan using the
correct shiefding techninues )

Nme. 2—Dpertion of ambyes ming K@y b s B o be
mnxiucied In socondssin with [he mamsdaciuns’s slisy nreron 2w
Wcal repsisEos.

6.1.2 Sample Celf, pmoviding 2 sample depth of &t a4
o and equipped with o replaceable X-ray rarsparesd plastic
Eilen window:

BL3 A-rmy Detecior, with sensiiivity at 2.3 ke'V and a
rezalution value oot to excesd B e, A gas filled proportianal
comnter has been fourd to be suitable io e

L4 Filers, or pther means of discriminating between
mulfur Ko radistion and other X-mys of higher soempgy.

6. L5 Sigmal ronditionieg and data bandling electrosics tha
include the fimolicns of X-my iniensity coundieg, 3 misdmiom
af two energy regions (o comect for backgrousd X-rays),
special overlap omections, and cooversion of silfor X-ray
Intersity into percent sulfie concentration.

LS Dsplayor Friceer, tkat resds mit in mass % subfsr

I. Reagents and Materials

11 Purity of Brogers—Rreagent grade chemicaby shafl be
wsed in all trst=s. Unleis atberwise indicated, il s intended that
all magenis cooform o the specifications of the Committes on
Analytical Reagenis of the Amerdcan Chemiml] Sockety whemns
such tions are availabl=" Ciher prades may be wed,
privvided o b5 fire asceriained tha the reagent &5 of auSiclenily
high purity to penmil iis ose withos lessening the acoumcy of
the deiermination.

1.2 o-Botyl Sulffde (RS, o high purity standand with a
cenified analysis for sdfur conlent. Use the certified sulfur
conient when @boulating the exan! concentrbions of the
cafthration standards {857}, (Warning— Di-r- byl sulfide i
ﬂm.li:mﬂm_:l{g 2 = i
Nom 301 & eenial 1o koow the amoesnibion of Bo sdbr in e
di-pbutvi sulfie, aol the purily. s (mpurities moy 2k be o
mizining oyl

1.3 Minerad O, Wiare (MO, ACS nagemt grade or less
than 2 mpfkg subiie

T4 Xy Taremerees Film, any film thai resssis atack by
the sample, 15 free of sulfur, and s sefficiestly X-my mnspar
e mmy be used. Films found o be suitzhle are polyester,

pulycarbomme, and palyimide films.

.41 Samples of high ammatic manterst may dissnive paby
esier and palycarbomate films. In thess cases, other materials
besides these films may be wsed for X-my windoves, provided
that ey do not costain any ehemental imperiies. An opiional
window matertal s polyimide foil. Although polysmide Fod
atmorhs sdiur X-rays mare than other files, o may be a
prefemed window mmiedal as | B omoch more resistant o
chemical attack by arnmatics and exchibits higher mechanical
strength

L3 Smple Ce'l. resistant o sample afeck and e

REometry mpEnemens of specimmeter.

B.1 Samples shall be @hen n accondance with the mstne-
tions @ Practice D 4057 or B 4177, whese  sppropriste.

! Mg in A ik Sarweiy Spcforboe Ameriom
Chrmica , Wina

[ For supgyadiorn. on the o ol
Chrmeads, B Lid, Prosin, Dorect, LS ol thee £t Simics Plscnmpin

! By £ e iery. LS Plarmseopial Cerenilor, b 057, Hacbodlle
M.
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Samples should be arabyred Immedlaiefy after pouning ko a
mmple ool and allowing for the excape of the air bubbles
canesed by misdog.

B2 If using reusable sample cefls. clean and dry oedls befome
1me. Dispemahble sample cefls are mot o be resmed. A new plece
of X-ray film on a remed smple cell is meqered price o
amalyzing the mmple. Sanid Emiching the eside of the mmple
redl or poritan of the window film in the cell or In the
irstrumers window that is exposed o X-mys (8 fom
fingerprints can affect the reading when analyring for bow
levels of =ulfur Wrinkles |n the fitm will affect the intersity of
aubfur X-mys trmnsenitied. Therefore, i s esential that ibe film
b tant amd clenn fa ensire rellable by The analyzer will
need recalibmiion 1f the ppe or thicknes of the window fitm
Iz changed.

B.3 Impmrties or thickress vartations, which may afect the
meangemend af low levels of subfier, have bees fowend in
pulyester films and may vary fmom o o lol. Thersfomre, ke
ralihration shall be verilfisd after starting each new rofl of film.

4, Calibratisn and Standardization

11 FPrepmomoer of Cabbvation 5 s

011 Alihoogh 1 is possible in make 3 single @iibraton o
meanoe milfur in @ varisty of mairsce 1f 15 stmongly e
memded thal, whenever pomsthle, the calthration s matrhe
specific, that Is, a diesd calibration shouid be based oo disel
stamfani=. This is =pecially tue for the amalysis of sallur ai
|l lewels. Hepee, the mairb dilieeni shoold be as clnse o dhe
form of the matrix being aralyxed as possthle. Whits miseml
il fzee T3] = scceplable as an allemative matrix dilisset.

0,12 Makr primary standards independenify at nommal
ooncenications af L1 and 3 mass % salfur and not by senal
dilsritan oo 2 single concentrale. The exact sulfir contest in
mach sardard s in be calenfatesf to four deciral places.

513 Acoumtely weigh the nominal quantity of matrbe
dilsent @ the pearest 0] mg. as shown e Tahle |, o a
miftable, mrrow-necksd container ad then wrigh in
the pomimal gttty of di-e-butyl sulfide. Mix thormeghly fa
FIFE-coied magnetic stirer is afvisahle) at moom fempes-
are.

8.1.4 Frepare colibreticn standards that will bmcke the
expecied sulfir conresimations i smples, mming the i
difwe (9.1, 15 and the priomany standonds {912} o prepane the
hlamk and known standard concemtrations, respecitvely, for
mch mbibration range that s esablished. Consalt e man
factares"s: Instrecticms. for determining the mumber of standards
and ranges io preqane: Table 2 prowides an monmple of how teea
momemrion mnges cn be preparsd by difuting each premary
wandard with the applicshle mmirhc diluent

TABLE 1 Hommimal Compociion of Primary Handanis

Solis' Cortard, [ s
T il D, g Do Bt St g

L] EE (R

at (1] [ ]

TAELE I Mominal Caiforation Stanciardc
Fanos i -
Eufte 00 s 01 [ ARE |
el A 1 o] Lubm
Bl 2 =110 s} aim
i 3 S0 0.8m
el 4 2a10a . |
1 anEm 25
i B =1, ] ENi ]

S T 108

S2.1.4.1 Bandard 1 on Range 2 In Tobie 2 may ool be
requegned If the iestrumem s also calibmted on Hange 1.
Comsult ke mamefacherers calthratinn iestruciions for specific
Fuldance

2135 Alematively, Nativeal Instiie of Stamdards  asd
Technology [MIST) maceshle cenufisd standards, prepaed as
tescribed above or composed of the mmirix o be analyred, cn
b .

S 16 If the matrix diduent being w=ed for the preparation of
stenilards coetalns s, add this valie o the calcalased sudfor
corient of the prepared stamfards [comsull your supplier for a
centified sulfir conceniration or ied e mineral oll using Test
Mprihod D313 o any other equivalent lmw bevel  sidfor
amlyzing method with an ML =0 higher tham 1 ppmi).

217 Weigh ibe DBS and matnix difeem fo ihe recom-
mended mass o the nearest (L] mg. B & impodant gat the
achml mas B knowa, thus, e achml concemtation al the
prepared standznds s calcolated and estened o the insisument
for miitbmiian . The concentration of sidfur can be
calculated iming the foliowing spuation:

o [N S A0 50 S b ININGE 4 ST L]

whers:

X = mass Hosubfur of the prepansd sardanis,
DY = gomal mass of OBE, g,

Fops = the mmss % slfur in DBS, typically 21.91 %,
MO = aonal mass of meneal all, g,

L mass % aliur in the minerl gl

9.2 Certilfied Call bration Stz — Calibration standands,
which are ceritfied by a nationz! standands organlzation, may
b 1= in place of some or all of the standards prescribed &n
8.1 when of similar matrix 1o the sample of interest. Sach
stanidards include Standard Heference Materiats [SEM) pre-
pared and centified by the Natiomal Insttinte of Standards and
Technobogy {MIST], that is. SRM 2724 for sulfur m diesel: The
standards msed must cover the nominal concentmtions ranges
idenitfied n Tahle 2.

83 Caltratior (heck Sambrns—Several addlifonal stan-
anis [mlfbeiion cherk stamlands) kst wer oot used @0
gemeraiing, the calthmtion curve can be used io check the
walidity of the miibratton. Calthration check standards may be
independestly prepred according bo 9.1, or ceridied standants
acrording o 2.2 The concentraiton of the callbratins check
stanifards simll be near the =gpected concerdmtion of the
mmples being analyred.

24 Coalirr Corirod Fampsks—Stahle petrolsom or prodiect
samples {that &, quality coniml smples) representative of the
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samples of Imersl may be nem on a regular basts to vertly (i
the system is in staiistial comtrol {see Seciion 14).

9.5 Sromge of Sivdards amd Qe y Controd Sampies—
Siore all sandards i glass bobles, etther dark or wagped 1n
opaiquie maerial, dowsd with glass stoppers, et plastic leed
=orew caps, ar other squally men, impermeahble clossres. na
cool, dark place unit] requiced. As soon @5 amy sediment or
change of cancentrtlon is cheerved, dismmd e sandard.

10 Preparadion of Apparaios
[0.] Set up ihe apparstus in sccordance with the mamfac-
tmrer’s Instruciions. Whenever possibie, the irstmument should

renmin snergieel in mmintin optimmm sl
11, Procedire

[L1 Althoegh X-radiation penetrales only a shont distance
inin the simgple, satter frome the sample cell and e sample
may vary. Consequendly, the analys mies eosure that the
saenple celi is filled with sample above 2 minimum depth, af
which point, furiber filling cmmes: an Lrsignificist change in the
coimsling mie. Generally speaking, flling the sample cup o at
lemst three-fouriks the ipacity of the sample cell will be
sufficieni. Frepare the sample cell by providing adequaie head
gmce. Prowvide 3 vent hode In the top o prevent bowing af the
Xray flm durng measuremest of wolaidle samples.
[Warning— Avoid spifling fammable bguds inside the ana-
byzes)

112 fregnomert Calfrator—Callbmte the Imstrivmesd. for
the approprizie range, following mamfGEcmer’s iEsnciions
Typically, the calthratine procedure Invalves seiting up the
bsinoment for necordéng of met subfur Xy intersity, followed
by the measurement of known stndands. (Thiain two readings
on the standard using the recommended cosmiing (tme for the
isinement accarding o Table 3 Witk mintmal delay, repeat
the proosture =ing freshly prepared cells and fresh porttans of
the stangdand. Onee all the standards have been analyzed. follrs
the mamfactaer’s nsmectines for geeerating the optimum
calibration curve based on the net sulfor counts for esch
stndard that has been analyred four dmes. Immediat=ly npon
compleiion of the calibaiion, determine e =ifur moncemi-
tinn af mne= ar more of the calthation check smples (s 9.3).
The mesured vaiees should be within 3% relabve of e
ceriffisd valuesw [T s &5 ool the ome, the calibrailon ar
calibratinn slamdands are sispect and Domeciive  mEasoes
shouid be faken and the calibmtion rerun. The degree of matrix
miszngich between sample and standards shonld alsn be
comsddered when evaluaitng @ colthration

I1.3 Anabms of Uetncwn Sample-—Fill the cell with the
sample o be memmured a5 described 11,1, Before filling the
cell, i may be necessary o heat viscous samples o that they
are easy o pour nin the oell. Ensere thad no aér bubbles. are
present  betaren the cell window and the bmed  sample

TABLE 3 Counting Thenes Forr Suffiar Condent Analysic
Farfer Coriact Ramgs, Cimariing Tiew, &

5500 4 @ BOG 200 = 308
5400 ' 500 11X

Mezaire sach mmple [z=r Table 3 for the mocommended
counting {lmes for the specific concentraifon ranges). Wi
minimal delay, repest the meaurerent osing @ freshly e
pared cell and a fresh portian of ibe mple. Otain the awemge
of the two readings for the sulfir cootent in the unknown
sample. 1f the aversge reading s not within ke conceniraiton
mange for et callbrating, repeat the sample meaneement in
duplicate. using the mnge ket braches the sample awempe
determined,

12. Calboslation

12.1 The concestration of sulflir in the sample s adnmal-
r=lly calmulaied from the calibration ome

13. Frpart

131 The prefrnmed conpemration st for reporting the ingal
sulfar content 1s mass %, although resisbts may also be reparted
in octher 51 unfs, such as mglky. Houd resulis to three
significarst figures iming Practice E 79, and state ik the resilbis
wene obtatned acconfing m Test Method I €204

14. Qmality Conirel
141 The reee of goalsty moetml programs, sich @ the oo

descrbed tn 1411, @e assis in mainiining statisiia] contral
af this tegd method.

Mo 4 Verdfiction of sysiom mnir thmagh e wse of G aimples
and moimi s highty mommomde], B s rooognized i OC proodess
am e provinm of [ indrvidead horiory.

14.1.1 For the papose of ssiablisking the staitsiial contmol
statas of the testing process since the lasi valid callbratian,
guality contrul samples from matertalis) secfed and
siored aoconting to 9.3 and 9.4 arme to be regularly tested as I
they were mkmowen productios samples. Resilis are recorded.
and Immedisely analyzed by comiml charis® or other statist-
rally eqalvalent techniques o ascerzin the siatistical onetrol
status of the folal festing proces. Amy out of control data shall
trigger investigation for oo ee{x). The ooioome of ke
investigatinn may resalt in instnment recalibmaiion. D:p:rlilmg
an the critcality of the qualiy being messured and the
demonsirated skahility of the irsting process, the frequency of
quality comtrol sampde testing can mnge from once each day
the irst apparaiis is In == oo hwice peroweel. [ ds mecom-
mendef that at |east one type of quality comtml =mple be
mmbyzed that |s repressntative of samples motinely analyzed
(= En B ).

15. Precision anmd Hias

151 Preciion—The precisinon of this b=t method 2 ob-
talned by statistical analyxls of Imedaborstory test resulis s o
Tialborws”

1511 Repeataieify—The difference between siocessive
iest resifs obfained by the same opeminr with the same

under comstant aper conditions o identical et
materials would, In the long nen, In the nommal and coarect

"ATIM ML 7, Mlvomad wr Prossit o of Deie v Caseed O Aendyos,
Smton 1 Cenind Chers for Individhusds, S5TH Lbomesmal, W, Cambalochm,
P



165

Qﬁww-m

TABLE 4 Bhe
L) S S Sigiices
Serderd e %
U RELE oo 0 0008 Ne.
SR T4 00430 0 sne e
SR 51T oy ooss N
ShM s 053 L0199 You
=M e 0os Q0ws Ne
efwm 2Ny 02 oo Na

operation of the test method, exceed the follawing values oaly
In ooe case in twenty!

Q028N < 0.1651) (¥}
where XI5 the sulfur concentration i mass %,

£5.1.2 Reprodedbiliy— The difference between two single
and independent results obtatned by different operators wark-
ing in different Gbaratories on idemtical test material would, tn
the long rn, exceed the foflowiag valises only @ one cass in

rwenty”
11285 (X + 1055465 3

where X Is the sulfur concentration In mass %

15.2 Hias—The mterlaboratory sty inclhded vight NIST
reference matertals. The certified values and bias ane given in
Tahle 4.

16, Keywords
16,1 analysis] emergy dispersive; petroleunt spectrometry.
sulfur, X-ray

SUMMARY OF CHANCES

Subcommittee DU2.03 has identified the location of slecied changes o this sandard since the last issue

(D 4284-02) that may impact the wse of this standard.

{1} Updatad Sectian 13, Repon, to aliow option of repanting
resailts in units other than mass %.
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ANEXO V

r

DIAGRAMAS PRESION ENTALPIA DE LOS HIDROCARBUROS
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ANEXO VI
RESULTADOS OBTENIDOS DEL PODER CALORIFICO, FLUJOS

r

DE GAS A GENERADORES, FLUJOS DE CONDENSADO,

r

COMPOSICION DE HIDROCARBUROS PESADOS LIVIANOS EN

r

r

r

FUNCION DE LA PRESION DE COMPRESION

G811 PSI 1 140! S60 1 890 1 770 1 a0 1 00s
00T 1 89T 1 9¢T 1 90T 1T 6L0 1 €S0 1 670 1 0sy
8IC 1 P8I 1 ¢ST 1 ICI 1 60 1 S90 1 6€0 1 00¥
ove1 70T 1 ILT T 19T 1 LOT T 6L0 1 S0 1 0sE
99C 1 0€C 1 761 1 091 1 LTI 1 L60 1 890 1 00¢
L6C 1 09C 1 (4! 881 1 PSI 1 ICI 1 680 1 0s¢T
144! 80¢ 1 0LT 1 €eeCl 961 1 091 1 9CI 1 007
907 1 ILET Pee 1 L6T 1 8ST 1 61CI1 811 0Sst
12374 1294! Iy 1 L8E 1 I1s¢€1 1AL €LT 1 001
6161 1S 1 €es 1 SeS 1 00S 1 LY 1 (424! 0s
(ey/mg) (ey/mg) (ey/mg) (€n/mg) (ey/mg) (€y/mg) (ey/mg)
Do 01 ® Do S E Dol ® Do S- ¢ Do 0I- ¢ Do SI-¢ Do 0T- ¢ (ersd)
$9I0PEBIIUIG | SAIOPLIIUIG | §3.10peIdUIS | $AIOPLIIUIG | SIIOPBIIUIS | SAIOPLIIUIG | SAIOPLIIUIT :
© sed v sesd e ses v sed v sed © sed ® sed ugisa1dwod
Ip ugIsAIg
odyLIo[e) | 0dyLIo[e) | ooyrioe) | OdYLIO[RD) | 0dYLIO[ED) | 0dYLIO[RD) | 0dyLIo[e)
Jpod Jpod Rpoq Jpog Jpod Jpog Jpog

OJUdTWRLIUD Jp eInjerdduwo) A

uo1sa1dwod ap uorsaxd ] 9p UOIOUNJ U SIIOPLIAUIT B SBS [Op SOJIJLIO[RD SAIPOJ [V BIqeL




174

6VL°0 vTL0 00L°0 SL90 159°0 979°0 109°0 00s
99L°0 17L°0 L1LO €690 8990 790 0290 0sy
¥8L°0 6SL°0 SELO T1L°0 L89°0 €990 090 00y
€080 6LL0 SSL0 1€L°0 LOLO 7890 099°0 0S¢
¥78°0 008°0 9LLO TSLO 6CL0 SOL0 €890 00¢
LV8°0 7780 008°0 LLLO €SL°0 0€L0 80L°0 0T
6L8°0 LS80 v€8°0 1180 88L°0 $9L°0 L0 007
9160 L68°0 9L8°0 7580 €80 608°0 98L°0 0sI
956°0 Tr6°0 9260 806°0 688°0 898°0 9¥8°0 001
LL6 0 SL6°0 vL6%0 €L6°0 796°0 0S6°0 LE6D 0s
®/M390+) | (/M o0+d) | P/ 90+D | (P/M90+d) | P/ M0+ | P/ 9o+ | (P/M 90+H) (ersd)
Jo Ol ® Do S E Jo0® Do S- ¢ Do 0I- ¢ Do SI- ¢ Do 0C- ¢ uorsaxdurod
SI.I0PRIUIG & | SIIOPRIIUIS ¥ | SAIOPRIIUIS © | SAIOPRIIUIS € | SIIOPLIIUIS € | SIIOPLIIUIS € | SIIOPLIdUIS © ap
se3 ap ofnpyq sed ap olnyq se3 ap olnpy se3 ap olnpyq se3 ap olnpq se3 ap olnpq se3 ap olnpq uogIsdag

oJudIeLud op erinjerddwa) A ugrsardwod ap ugrsaid e] op uorouUNy Ud SAIOPLIdUISZ ' se3 3p o[ TV BIqBL




175

129°0 S€9°0 0S9°0 $99°0 089°0 $69°0 01L°0 00S
190 8790 €¥9°0 8590 ¥L9°0 689°0 ¥0L°0 0S¥
909°0 0290 S€9°0 1590 9990 189°0 L69°0 00¥
9650 119°0 9790 1%9°0 LS9°0 TL9°0 8890 0S¢
9850 009°0 S19°0 0£9°0 9¥9°0 799°0 LL9°0 00€
¥LS0 8850 209°0 L19°0 €€9°0 6¥9°0 £99°0 0ST
LSS0 695°0 €850 L6S°0 Z19°0 8790 790 007
LESO L¥S0 6SS°0 TLS0 9850 1090 L19°0 0S1
9150 €750 €50 wso €550 $95°0 6L5°0 001
S0S°0 9050 LOS0 LOS 0 IS0 6150 9750 0S
Do 01 Do § Do 0 Do S~ Do 01- Do ST- Do 02- eisd

B ouglow B ouel)odw B ouel)dw B ouejow B ougjow B ougjow B ouglow *

ug1sdaduod
[op JIe[owx [op JTe[owx [op J1ejowx [op J1e[owx [op J1e[owx [op Iejowx [op Iejowx 3D UOISO
uonde.d uonde.I uonde.I uonde.a uonde.ay uonde.dy uonde.a P 1o1sa1d
Oaﬁoﬁa.mﬁ@ﬁo

op eanjerodwd) £ ugrsaxdwod ap uorsaid e] 9p uoIdUNJ U SAIOPLIAUIS B SBF [op Je[OUW UQIJJRIJ Ud OuBdW [3p uordisodwo)) €'V B[qe ]




176

101°0 001°0 L60°0 £60°0 160°0 L80°0 780°0 00S
201°0 101°0 660°0 960°0 €60°0 680°0 #80°0 (115 4
€010 T01°0 101°0 860°0 $60°0 760°0 L80°0 (1112
010 €01°0 201°0 001°0 860°0 $60°0 160°0 (1153
S01°0 ¥01°0 #01°0 010 001°0 860°0 ¥60°0 00€
S01°0 SO1°0 SO1°0 Y010 €01°0 101°0 860°0 0S¢
SOT°0 S01°0 901°0 901°0 901°0 S0T°0 €01°0 007
€01°0 £01°0 SO1°0 901°0 LOT0 LOT0 LOT0 0S1
001°0 201°0 €01°0 010 S01°0 LOT 0 801°0 001
660°0 660°0 660°0 660°0 001°0 101°0 T01°0 0s
Do 01 Do S Do 0 Do S Do 01~ Do SI- Do 0C- eisd
B oue)d B oue)d ® oue)d ® oue)d ® oue)d € oue)d € 0U®)d :
uorsdaduwod
[P Jejowt [op Jejouwt [op Jejouwt [op Jejowt [op Jgjowt 9P Je[ow [op 1e[owt o\ S
ugnIELy ugnIELy ugnIELy ugrdELy ugrIELy uoIEL] B puoseId
OJUSTWERLIJUD

op eimeradwd) A ugrsaxdwod ap uorsaxd e] op uQIOUNJ U SAIOPBIAUIS B SES [op Je[OW UQIJJLIJ Ud OURId [3p uordisodwo)) 'V e[qe L




177

701°0 60°0 $80°0 SLO0 990°0 LS00 6100 00S
801°0 660°0 680°0 6L0°0 0L0°0 190°0 T50°0 0sy
€I1o v01°0 600 800 vL0°0 $90°0 950°0 0oy
811°0 011°0 001°0 060°0 080°0 0L0°0 090°0 0S¢
vT10 911°0 LOT°0 L60°0 L80°0 9L0°0 990°0 00¢
1€1°0 174N SI1°0 S01°0 $60°0 ¥80°0 vL0°0 0ST
6€1°0 vEL0 LTI0 611°0 601°0 860°0 L80°0 00¢
910 10 6€1°0 vEL0 9TI‘0 L1T°0 901°0 0S1
6v1°0 6¥1°0 8¥1°0 LY1°0 €r1o 6€1°0 Tero 001
8¥1°0 6¥1°0 6%1°0 6¥1°0 0S1°0 0S1°0 0S1°0 0S
Do 01 Do § Do 0 Do S~ Do 01~ Do SI- Do 0T- ersd
e ouedoad e ouedoad e ouedoad e ouedoad e ouedouad & ouedoad e ouedoad :cao.aaco
[°p dejow [°p dejow [°p Iejow [°p Iejow PP Iejow [°p Tejouw [°p Iejouw ow.. uorsaig
uodeI ugdIBI ugdIBI uondeI uondeI uondeI uondeI
OJUDTWERLIFUD

op eanjerddwd) A ugrsardwod op uorsaxd e[ 9p uQIOUNJ U SAIOPBIAUAS B Se3 [9p Jejow uorddely ud ouedoid [op uoIsodwo) Sy BIqe],




178

#10°0 z10° 010°0 800°0 L00°0 900°0 #00°0 00S
S10°0 €10°0 110°0 600°0 L00°0 900°0 $00°0 (154
910°0 ¥10°0 210 010°0 800°0 900°0 $00°0 00¥
810°0 S10°0 €10 110°0 600°0 L000 900°0 0S¢
610°0 L10°0 ¥10°0 z10° 010°0 800°0 900°0 00€
TT0°0 610°0 9100 ¥10°0 110°0 600°0 L00°0 0ST
§20°0 TT0°0 020°0 L10° ¥10°0 110°0 600°0 002
620°0 920°0 200 7200 810°0 S10°0 €100 0S1
T€0°0 T€0°0 0€0°0 820°0 920°0 €20°0 020°0 001
€€0°0 €€0°0 €€0°0 €£0°0 €£0°0 T€0°0 T€0°0 0S
Do 01 Do § Do 0 Do S~ Do 01~ Do ST- Do 0T- aisd
B oue)ng-osI B oue)ng-osI B ous)ng-osI B ouelng-osI B ouelng-osI B ouelng-osI € oue)ng-osi :ommwrmaco
Iop Jejowx op Jejour PP Jejour PP Jejour 2P Jejoux PP Jejowx [op Jejowx 3p UOISIAG
uondeI g uondeI g uondery uondeI g uondeI g uonder g uondery
Oojuartueryua

op ramjerodwd) A ugrsardwod ap uorsaid e] op UQIOUNJ U SAIOPBIJUIZ B SBS3 [9p JB[OW UOIdIBI) Ud OUBINgG-0SI [3p uordisodwo) 9°y e[qe ],




179

S10°0 T10°0 010°0 800°0 900°0 $00°0 £00°0 00S
910°0 €100 110°0 600°0 L00°0 900°0 #00°0 0S¥
L10°0 ¥10°0 z10° 600°0 800°0 900°0 $00°0 00¥
610°0 910°0 €10°0 110°0 800°0 L00°0 $00°0 0S¢
TT°0°0 810°0 S10°0 2100 010°0 800°0 900°0 00€
§20°0 1200 L10°0 ¥10°0 110°0 600°0 L00‘0 0S¢
0€0°0 9200 TT0°0 810°0 ¥10°0 110°0 600°0 002
LEO0 €€0°0 620°0 ¥20°0 020°0 910°0 T10°0 0ST
#1700 00 6€0°0 S€0°0 1€0°0 920°0 120°0 001
S¥0°0 S¥0°0 S¥0°0 S¥0°0 S¥0°0 €700 1%0°0 0S
Do 01 Do § Do 0 Do S~ Do 01- Do ST- Do 0T- eisd
e ouelng-u € ouelng-u € ouelng-u e ouelng-u e ouelng-u e ouelng-u e ouelng-u :cavwascu
[°P Jejola [°P Jejoux [°P Jejoux [°P Jejowx [°P Jejowx [°P Jejowx [°P Jejowa v\ﬁ. uoIsaIg
uondea uondelq uondel g uondel g uonde g uonde g uonde g
OJUSIUBLIJ U

op eanjezadwd) £ ugrsardwod op uorsaid e[ 9p UQIOUNJ U SAIOPLIAUIS € SeF [Op Je[oW UQIdJRI} Ud ourIng-u [3p uordisodwo)) [V e[qel




180

€00°0 2000 200°0 100°0 100°0 100°0 100°0 00s
€00°0 2000 200°0 100°0 100°0 100°0 100°0 oSy
€00°0 €00°0 T00°0 200°0 100°0 100°0 100°0 00¥
#00°0 €00°0 200°0 200°0 100°0 100°0 100°0 0s€
$00°0 ¥00°0 €00°0 200°0 2000 100°0 100°0 00¢
900°0 ¥00°0 €00°0 €00°0 2000 100°0 100°0 0S¢
800°0 900°0 $00°0 €00°0 €00°0 2000 100°0 00T
110°0 600°0 L00°0 S00°0 ¥00°0 €00°0 2000 0s1
910°0 710°0 T10°0 600°0 L000 S00°0 #00°0 001
810°0 810°0 810°0 810°0 L10°0 910°0 €10°0 0s
Do 01 Do § Do 0 Do S Do 01~ Do SI- Jo 0C- ersd
® ourjudd-osi | € ourjuad-osi | g ourjudd-osi | € ourjuad-osI | g ouryuad-osi | & ourjuad-osi | & ouryudd-osI uorsoaduwos
[°p Jejow [°p Je[ow [°p Jejow [°p Jejow [°p Jejow [°p JTejow [°p JTejow Ip UOISIAG
ugILIg ugILIg ugILIg ugILILj ugILILj ugIeIL| ugnIeIg
OJUSTWERLIJUD

op eamyerodwo) A uorsaxdwod ap uorsaxd e] op UoIOUNJ U SAIOPBIAUIS B SBS [Op Je[ow UQIddRL) ud ouejuad-osI [ap uordisodwo)) §°V e[qe L.




181

€0-90¥°T €0-901°T ¥0-900°8 ¥0-400°9 ¥0-400°S ¥0-400°¢ ¥0-300°¢ 00S
€0-409°1 €0-40T°1 ¥0-400°6 ¥0-400°L ¥0-400°S ¥0-400Y ¥0-400°¢ oSt
€0-408°1 €0-40€°1 €0-400°1 ¥0-400°8 ¥0-400°9 ¥0-400 ¥0-d400°¢ 00%
€0-901°C €0-909°1 €0-902°1 ¥0-400°6 ¥0-400°L #0-400°S ¥0-400°t 0S¢
€0-409°C €0-406°1 €0-40%°1 €0-401°1 ¥0-400°8 ¥0-400°9 ¥0-900°t 00€
€0-40€°¢ €0-40S°C €0-408°1 €0-40%°1 €0-400°1 ¥0-400°L #0-400°S 0S¢
€0-90S Yy €0-d0%°¢ €0-905°C €0-908°1 €0-90€°1 €0-900°T ¥0-400°L 002
€0-406°9 €0-90T°S €0-906°¢ €0-408°C €0-900°C €0-90¥°T €0-900°T 0ST
TO-HEl’] €0-40%°6 €0-40%°L €0-409°S €0-401°Y €0-406°C €0-406°1 001
T0-dEE’] T0-dEE’] T0-dEE’] T0-APE’l 0411 T0-d€0°1 €0-40T°8 0S
Do 01 Do § D0 0 Do S~ Do 01~ Do ST- Do 0T- eisd
vouevyudad-u | eouvyuad-u | evourvyuad-u | e ouvyuad-u | vouvyuad-u | v ouvjuad-u | e ouevyuad-u :oaow dwos
[op JIe[owx [op JTe[owx [op J1e[owx [op J1ejowx [op J1e[owx [op Iejowx [op Iejowx 3p UOISIAG
uonde g uondelq uondel g uondel g uonde g uonde g uonde g
OJUSTWRLIJU

op eanjeradwd) £ ugrsardwod op uorsaid e] 9p UQIOUNJ U SAIOPLIAUIS B SEF [op Je[ow uQIddely ud ourjudd-u [ap uordrisodwo)) ¢V B[qe L




182

op eanjerodwd) £ uorsaxdwod ap ugrsaid e] op uoIdUNJ U SAIOPLIAUIS B SB3 [op Je[oW UQIdJRI} Ud OueXdy [op uonisodwo) (I'V B[qeL

¥0-900° #0-300°¢ ¥0-300°C ¥0-300°T ¥0-300°T ¥0-300°1 ¥0-300°T 00S
¥0-900° #0-300°¢ ¥0-400°C ¥0-300°T ¥0-300°T ¥0-300°1 ¥0-300°1 (IS4
¥0-H00°S #0-H00°¢ ¥0-H00°C ¥0-400°C ¥0-400°1 ¥0-400°1 ¥0-H00°1 00v
¥0-400°9 ¥0-400y ¥0-400°¢ ¥0-400°C ¥0-400°C #0-400°1 £0-300°1 0S¢
#0-400°8 £0-400°9 ¥0-400°t ¥0-900°€ ¥0-900°C ¥0-900°1 ¥0-400°1 00€
€0-40€°1 £0-400°6 ¥0-900°9 ¥0-d400t ¥0-400°€ 0-400°C #0-900°1 0ST
€0-908°1 €0-902°1 ¥0-400°8 ¥0-400°9 ¥0-400 ¥0-400°¢ ¥0-900°C 002
€0-902T°¢ €0-901°C €0-90%°1 ¥0-400°6 #0-400°9 70-400° ¥0-400°C 0ST
€0-40T°8 €0-940€°S €0-d0t°¢ €0-901°C €0-90€°1 £0-400°8 ¥0-400°S 001
T0-d8€’l T0-d8€°l T0-d6€°1 T0-d6€°1 €0-405°6 €0-406°S €0-30S°¢ 0S

Do 01 Do § D0 0 Do S~ Do 01~ Do ST- Do 0T- aisd
€ ouexoy € ouexay € ouexay € ouexay € ouexay € ouexay € ouexay EEmo“-QEcu
Iop Jejowx op Jejour PP Jejour PP Jejour 2P Jejowx PP Jejowx PP Jejowx ap uoISIIg
uonder uondelq uondel g uondel g uonde g uonde g uondea

OJUSIUBLIJ U




