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Con una industria que presenta gran competitividad, es esencial optimizar los
procesos al maximo con el fin de disminuir los costos de operacion y aumentar las
ganancias, acondicionando los fluidos a sus condiciones mas apropiadas.

El gas transportado a través de Gasoducto Florefia-Yopal es entregado a la empresa
transportadora a 1200psig y 85+10°F, condiciones a las que posee una gran cantidad
de hidrocarburos pesados en fase gaseosa que generan problemas a nivel operativo
y potencialmente problemas con los usuarios durante el consumo. Antes de entrar al
City Gate de Yopal, el gas pasa por una etapa de filtracién y regulaciéon que lo
condiciona a parametros RUT (Resolucion CREG 071 de 1999) disminuyendo la
presion hasta 400psig, generando asi la condensacién de gran parte de hidrocarburos
pesados que deben separarse antes de distribuir el gas para su consumo.

Analizando el estado actual desde el punto de vista del fluido y el scrubber utilizado,
se encontraron inconvenientes como mal dimensionamiento del equipo y de sus
componentes internos reduciendo la eficiencia del proceso a un 22% a condiciones
del separador; por esta razon, después del estudio de diferentes tecnologias se
selecciona el redisefio del separador y la implementacion de un intercambiador de
calor como la mejor manera de aumentar la eficiencia del proceso y con esto lograr las
mejores condiciones en el gas para su transporte, atenuar o erradicar los problemas
que se venian presentando por efecto de la presencia de condensados en las lineas y
aumentar las ganancias para la compaiia.
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INTRODUCCION

Con los retos que representa en la actualidad ser un profesional
competente, es importante que los estudiantes experimenten la mayor
cantidad de situaciones que los acerquen a los problemas que se
pueden presentar en la naturaleza de los posibles trabajos a realizar,
facilitando el empalme entre los conocimientos adquiridos durante la

vida universitaria con la realidad de su respectivo entorno laboral.

Por esta razoén, y con la ayuda de la Corporacion CDT de Gas, fue
posible el desarrollo de este proyecto, que, desde una perspectiva
académica, refleja el desarrollo de proyectos reales para la industria del

petroleo.
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Separacion de Los Hidrocarburos Pesados del Gas Transportado a través del Gasoducto
Florena-Yopal

1 GENERALIDADES

El gas natural es la fuente de energia fésil que ha presentado un mayor
avance desde los afos 70 debido principalmente a las ventajas
econdmicas y ecoldgicas que posee respecto a otros tipos de

combustible, como el petréleo o el carbdn.

1.1  Origen y Composicién del Gas Natural

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos gaseosos formada
fundamentalmente por metano y etano, aunque también posee
cantidades menores de propano, butano, pentano, otros hidrocarburos
mas pesados y elementos no hidrocarburos como agua, dioxido de
carbono (CO;), compuestos de azufre, nitrégeno y oxigeno; estos
compuestos no hidrocarburos son considerados contaminantes ya que
producen corrosion en las tuberias y afectan propiedades del gas como
el poder calorifico. La formacién del gas natural proviene de un proceso
similar al de la formacién del petréleo, es decir, por medio de la
descomposicion de material organico como plantas y animales
pequefios a lo largo de mas de 200 millones de afos bajo unas

condiciones de presién y temperaturas optimas.

El gas es almacenado en yacimientos subterraneos, ya sean por mar o
por tierra y pueden encontrarse tanto en formaciones rocosas, como en
domos salinos o en la matriz del carbon. Dependiendo de los fluidos

que se encuentren en el yacimiento de gas, es posible catalogar al gas



Copltulo 1 - Generalidades

como gas asociado o gas no asociado. El gas asociado es aquel que es
extraido de un yacimiento de petroleo con cantidades considerables de
hidrocarburos pesados, por otro lado, el gas no asociado es aquel que
es extraido de un yacimiento donde solo existe gas natural, lo que
indica cantidades pequefias de hidrocarburos pesados. Esta
clasificacion tiene en cuenta unicamente la presencia de petroleo en el
yacimiento y no del agua, dado que este suele encontrarse en todos lo

yacimientos ya sea en fase liquida o en fase vapor.

Otra clasificacion que tiene el gas, esta enfocado en la cantidad de
componentes pesados condensables, de manera que un gas rico, se
refiere al gas que posee cantidades representativas de hidrocarburos
pesados (a partir de C4 principalmente), mientras que el gas pobre es
aquel que esta compuesto principalmente por metano y etano. Este tipo
de clasificacion es muy importante para las operaciones de produccién
ya que determina que clase de procesos va a experimentar el gas una
vez es extraido y llevado a superficie para cumplir con las regulaciones

de transporte y entrega del gas.

Para cuantificar la cantidad de hidrocarburos condensables del gas
natural, es usado en la industria el termino GPM, que representa la
cantidad de galones de liquido que estan presentes en 100 pies cubicos
estandar de gas. Para estimar esta propiedad es necesario conocer la
composicién del gas, aunque es importante tener en cuenta que este es
un calculo tedrico ideal, de manera que en la practica nunca se van a
obtener estos valores de hidrocarburos condensables dado que la
condensacion total de los compuestos (principalmente el etano)
representaria la implementacion de procesos costosos, largos e

impracticos y una disminucion considerable del poder calorifico del gas.
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El poder calorifico es la propiedad que mide la cantidad de energia que
es liberada al quemar un volumen de gas, esta propiedad se mide en
Btu/scf donde Btu significa Unidades Térmicas Britanicas. El valor del
gas natural es medido a partir de su poder calorifico, que es un valor
que depende fuertemente de la composicion, ya que grandes
cantidades de hidrocarburos pesados aumentan el poder calorifico
considerablemente mientras que elementos no hidrocarburos

disminuyen el poder calorifico.

Por esta razon el gas natural, después de ser extraido, debe pasar por
una serie de procesos que reduzcan la cantidad de elementos no
hidrocarburos contaminantes y la cantidad de hidrocarburos pesados,
principalmente estos ultimos, que representan otra fuente de comercio
para la empresa operadora, con el fin de lograr un gas natural con un
poder calorifico optimo, limpio y apto para el consumo humano (ya que
altos poderes calorificos o altos contenidos de contaminantes pueden

ser perjudiciales para la salud de las personas).

1.2 Comportamiento de Fases del Gas Natural

Una forma de caracterizar el comportamiento del gas natural es por
medio de un diagrama de fases. Este diagrama representa los efectos
que generan las propiedades termodinamicas del fluido (presion y
temperatura) en el estado fisico del fluido; en el caso de una sustancia
pura el diagrama de fases se representa como una linea, pero cuando
se trata de una mezcla de sustancias, el diagrama de fases se observa
como una envolvente que representa la union de los diagramas de
fases individuales de cada una de las sustancias que componen la

mezcla.
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Un diagrama de fases representativo de una mezcla de hidrocarburos

como el gas natural se puede ver en la Figura 1 donde se puede

diferenciar:
2000 — Aceite Condensados Gas
Region de
3500 — una fase
- —_
.E 2000 | (liquido) Punto
v clCritico
E Punto de
& 2500 — Burbuj
E Punto de
£ 2000 e rocio
3 & T
c 1500 /
-E Region de
E qo00 - una fase
] / & (gas)
500 — Region de
dos fages
0 | | 1 I | | l |
a 100 200 300 400

Temperatura de Yacimiento, °F

Figura 1. Diagrama de Fases para una Mezcla de Hidrocarburos
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Figura 2. Analisis de las Condiciones del Gas Natural durante Diferentes Etapas
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¢ Un punto C o punto critico que representa las condiciones donde no

se puede definir la fase ni las propiedades de la mezcla.

e Una linea de punto de burbuja a la izquierda de C, que separa la
region de dos fases (al interior de la envolvente) de la region de

hidrocarburos liquidos.

e Una linea de punto de rocio a la derecha de C, que separa la region
de dos fases de la zona de condensacién retrograda (en la parte

superior a la linea) y la zona de gas (en la parte lateral a la linea)

Ademas de estas propiedades, un diagrama de fase nos permite
estimar la temperatura maxima de formacion de liquidos o temperatura
cricondentermica y la presidn maxima para la presencia de liquidos o
presion cricondenbarica. Para el gas natural, el diagrama de fases nos
permite determinar si la corriente va a experimentar estados de dos
fases durante la extraccion, la produccion y el transporte del gas
(Figura 2).

El diagrama de fases es una herramienta que depende fuertemente de
la composicion de los fluidos, en este caso del gas natural y de la
cantidad de hidrocarburos pesados ya que esto puede variar

significativamente la forma y el alcance de la envolvente.

Uno de los fendmenos que se puede identificar gracias al uso de los
diagramas de fase es la Condensacién Retrograda (Figura 3), este
fendmeno, lo experimentan gases que se encuentran entre el punto
critico (C) y al temperatura cricondentermica al exterior de envolvente
(A) y se caracteriza por una condensacion de liquidos al disminuir la
presion seguida de una evaporacion de estos condensados; la principal

consecuencia de esto radica en que los fluidos contaran con dos
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presiones de rocio, una presiéon de rocié normal (B) y una presion de

rocio retrograda (D)

Presion, psia

Temperatura, "F

Figura 3. Comportamiento de un Fluido bajo Condensacién Retrograda

Un factor que es importante y ya se menciono es el punto de rocio, es
decir, la temperatura a la cual se empieza el proceso de condensacion
en un gas a una presion determinada, esta propiedad es importante,
principalmente durante operaciones de transporte con el fin de controlar
la condensacion de estos hidrocarburos en las tuberias, controlando
problemas que se puedan dar para la medicion, la caida de presion, la

capacidad de flujo y el funcionamiento seguro del sistema.

1.3 Procesamiento y Productos Principales

Procesamiento se le denomina a la obtenciéon de componentes
individuales del gas a partir de diferentes procesos que se van a tratar
mas adelante. Como resultado de este procesamiento es posible

obtener los siguientes productos:
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e Gas Pobre o Residual: Compuesto principalmente por metano y por
cantidades de etano (si este no es requerido durante el

procesamiento).

e Gases Licuados del Petréleo (GLP): Compuestos por Cs y Cq,
representan soluciones puras de propano y butano o mezclas entre

ellos.

e Liquidos del Gas Natural (LGN): compuesta por componentes

pesados y comunmente conocida cono gasolina natural.

Tabla 1. Especificaciones de Calidad Para el Gas Natural —-Segun RUT-

ESPECIFICACIONES Sistema Internacional | Sistema Inglés

Maximo poder calorifico bruto 42.8 MJ/m 1150 BTU/ft
Minimo poder calorifico bruto 35.4 MJ/m® 950 BTU/ft®
Punto de Rocio de Hidrocarburos a

cualquier presién y para todos los pisos 7.2°C 45 °F
térmicos

Contenido total de H>S maximo 6 mg/m’ 0.25 grano/100PCS
Contenido total de azufre maximo 23 mg/m® 1.0 grano/100PCS
Contenido CO2, maximo en % volumen 2% 2%
Contenido de N, maximo en % volumen 3% 3%
Contenido de inertes maximo en % volumen 5% 5%
Contenido de oxigeno maximo en % volumen 0.1% 0.1%
Contenido de agua maximo 97 mg/m® 6.0 Lb/MPCS

Estos productos deben cumplir con diferentes requerimientos si desean
usarse con seguridad y para poder entrar al mercado con estos
condensados; estos sectores se focalizan en la energia, en el mercado

petrofisico y en los sectores residenciales, comercial e industrial.

Las especificaciones que deben cumplirse en el caso del gas natural se

encuentran regidas por la resolucion CREG 071 de 1999 - RUT
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(Tabla 1), que es el Registro Unico de Transporte, que pide que el gas a

comercializar se encuentre entre los siguientes limites.

14 Mercado del Gas Natural a Nivel Internacional

Actualmente, el gas natural representa la segunda mayor fuente de
energia utilizada, después del petroleo, y segun la EIA (Energy
Information Administration por sus siglas en Ingles) se esperaria que la
demanda de gas natural siguiera creciendo con prospectivas de doblar

el consumo actual en el afilo 2030 (Figura 4)

Millones de Pies Clbicos

200
-In::lustriall B Energiz Eléctrica Bl Otros
150 1

100 4

50 1
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Figura 4. Evoluciéon del Consumo de Gas Natural 2004-2030

Teniendo en cuenta las reservas probadas a nivel mundial a 2007, gran
parte del gas natural del mundo se encuentra concentrado en el Medio
Oriente y en Eurasia, dejando el resto distribuido de la manera como se

ve en la Figura 5.
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Figura 5. Reservas de Gas Natural a Nivel Mundial

1.5 Mercado del Gas Natural en Colombia

Segun la ANH o Agencia Nacional de Hidrocarburos, para 2007 las
reservas probadas de gas alcanzaban 7,4, distribuidas principalmente
en la Costa Atlantica y el Interior del Pais. Estas reservas comparadas
con otros paises de Latinoamérica situan a Colombia en el séptimo

lugar después de Peru como se observa en la Figura 6
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Figura 6. Reservas Probadas de Gas Natural en Latinoamérica
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Reservas
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Figura 7. Produccion versus Reservas en Colombia

Contrario a lo que ha ocurrido con las reservas, que han ido
disminuyendo con el tiempo, la produccion de gas natural ha
aumentado y se espera que esta tendencia continue especialmente por
la alta demanda de GNV o Gas Natural Vehicular; una forma

comparativa reservas producciéon se puede ver en la Figura 7.

Un analisis de la relacion entre las reservas y la produccion de
Colombia permite realizar un estimativo del tiempo de independencia
energética del pais en gas natural, en cuyo caso seria de 22 afos
segun el Informe de Reservas de Ecopetrol del 2007, lo cual muestra la
importancia de seguir incrementando las inversiones a investigaciones
a corto y largo plazo de manera que se pueda garantizar la

independencia energética mas alla de esos 22 afnos.
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2 PROCESAMIENTO DE GAS NATURAL

Como ya se menciono en el Capitulo 1, el procesamiento basicamente
es aprovechar al maximo el gas natural, con el fin de remover la mayor
cantidad de hidrocarburos intermedios y pesados aptos para carga en
refineria o en plantas petroquimicas y ademas lograr un gas natural que
este compuesto fundamentalmente de metano y que cumpla con las
especificaciones dadas por el RUT (Tabla 1), especialmente con el
poder calorifico que es la propiedad mas importante del gas natural, ya
que determina su valor en el mercado y, bajo los rangos adecuados

garantiza una combustion eficiente durante su uso.

Con el fin de lograr la mejor compresion del procesamiento del gas
natural, se comenzara con los fundamentos de la separacion gas

liquido, para luego abarcar procesos mas amplios de separacion.

21 Separacion Gas-Liquido

La separacion fisica de gas y liquido se realiza a partir de tres principios

basicos: el asentamiento gravitacional, el momentum, y la coalescencia.

En el asentamiento gravitacional, las particulas de liquido contenidas en
un gas, se separan de este si la fuerza gravitacional que actua sobre
cada una las particulas de liquido es mayor a la fuerza de arrastre que
la corriente de gas ejerce sobre ellas (Figura 9). Con el momentum, la
separacion se da por medio de cambios bruscos en la velocidad, que

obligan al liquido a separarse con tal de mantener el equilibrio; y con la

13
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coalescencia, se explica el fendbmeno de separacion de pequenas
particulas liquidas que se van cohesionando entre ellas hasta lograr el
tamafno suficiente para separarse por efecto del asentamiento

gravitacional.

Fuerza de Arrastre del Gas sobre |a Gota

-

/N
' Gota de \'-.
Liguido
Dp

g A

Fuerza Gravitacional sobre la Gota

LTI

Velocidad del Gas

Figura 9. Asentamiento Gravitacional

Los separadores gas-liquido generalmente combinan dos o mas de
estos principios, razon por la cual suelen estar separados en cuatro
secciones internas: un dispositivo de entrada (A) que se encarga de
reducir el momentum del gas, distribuir el flujo uniformemente en el
separador y lograr la mayor separacion de liquido de la corriente; una
seccion de separacion gravitacional (B) que cuenta con las dimensiones
necesarias para separar liquido a partir del principio de asentamiento
gravitacional; un extractor de niebla (D) que se encarga de retirar del
gas las particulas mas pequefias de liquido por medio de coalescencia
y una seccién de recoleccion (C) que recibe todas las particulas que

fueron separadas gracias a las secciones A, B y D (Figura 10).

Cuando la relacion de gas-liquido es alta, la mejor unidad para la

separacion son los scrubbers; estos scrubbers, son un separador
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vertical que consiste de un tanque vertical con una serie de arreglos de

separacion internamente, de acuerdo a la GPSA (Gas Processors

Suppliers Association Engineering Data) con el fin de garantizar la

mejor eficiencia de separacion, los scrubbers deben cumplir con una

serie de relaciones entre sus dimensiones como se puede ver en la

Figura 11.
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Figura 11. Esquema de un Scrubber

Una vez el gas entra al scrubber pasa por cada uno de los dispositivos

internos de separacion que se encuentran distribuidos teniendo en

cuenta las

convencional.

mismas secciones que

un separador gas-liquido

15



copitulo 2 - Procesamiento de Gas Natwral

211 Difusores de Entrada

El uso de difusores, como ya se menciono, mejora la distribucion de
flujo (Figura 12) y disminuye el momentum con el que llega el gas al
scrubber, esto se logra mediante difusores cilindricos con entradas
tangenciales que por medio de fuerzas centrifugas y diferencia de
densidad separan gran parte de los liquidos de la corriente. Existen
varios tipos de difusores de entrada en el mercado cada uno con
diferentes parametros operacionales, caracteristicas, eficiencias y
precios, variando desde simples bafles o platos desviadores hasta
ciclones. Algunos tipos de difusores se pueden observar en la

Figura 13.

Vista Superior

Salida
de Gas

1 1 1 T Difusor de
[T

Entrad
de ::a; H [I]m Entrada

Figura 12. Distribucién de Flujo en Difusor Figura 13. Difusores de Entrada
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Las principales ventajas de los difusores de entrada, aparte de las ya
nombradas (distribuciéon de flujo, separacion efectiva, cambio de
momentum) incluyen la disminucion en el arrastre de liquidos y su
versatilidad que lo hacen apto tanto para separadores horizontales

como para verticales.

Después del difusor de entrada se encuentra la seccidn de
asentamiento gravitacional, que no tiene ningun tipo de equipo, sino
que depende de la longitud de la seccion, y luego continua la seccion
del extractor de niebla, donde la separacion se realiza por coalescencia
a las particulas mas pequenas que pasaron a través de las secciones

de entrada y de separacion gravitacional.

21.2 Eliminadores de Niebla

Estos dispositivos se caracterizan por proporcionar grandes superficies
de contacto en pequenos volumenes para recolectar liquido sin
obstaculizar mucho el flujo de gas. Actualmente y con los progresos
tecnologicos se ha logrado el desarrollo de eliminadores de niebla de
diferentes materiales y tamafios con el fin de incrementar la capacidad
del equipo, mejorar la eficiencia, reducir los cosos, disminuir el tamafio

de los separadores y reducir problemas por corrosion o contaminacion

Los beneficios que representan el uso de eliminadores de niebla

incluyen:

e Evita el uso de quimicos como glicol, aminas o solventes para

separar las particulas de liquido.

¢ Presentan una mayor capacidad de procesamiento de gas.

17
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e Protegen a otros dispositivos internos, eliminando o reduciendo
considerablemente la presencia de problemas que necesiten

mantenimiento serio.

e Ayudan a reducir la contaminacion al reducir las emisiones de

particulas al ambiente.

Los tipos principales de eliminadores de niebla son las mallas y las

aletas.

Malla Demister (Mesh Pads)

FLUJO ’

DREHAJE ‘

Figura 14. Malla Demister para Flujo Vertical

Consiste basicamente en un arreglo definido de alambres (Figura 14),
donde los constantes cambios de direccidn que experimenta la corriente
de gas hace que las particulas de liquido choquen y se adhieran al
alambre, promoviendo la coalescencia hasta lograr el tamafo necesario
para que, bajo los efectos de la gravedad, se muevan hacia la seccion

recolectora del scrubber (Figura 15).

Las mallas son dispositivos versatiles que son aptos para cualquier

configuracion y orientacion de separadores, siendo utiles para altas
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presiones con bajas caidas de presion, logrando altas eficiencias
(separacion de particulas de hasta 5 micrones) y bajos costos de

instalacion.

\} | gas fluye
~"“ededor
alambre

Figura 15. Captura y Coalescencia de Gotas en las Mallas

De igual manera, las mallas no se recomiendan para procesos que
posean tendencia a formar espumas o que involucren corrientes con
alto grado de suciedad, debido a que las mallas son propensas al
taponamiento como consecuencia de su construccion en forma de tejido
dando lugar al fendmeno de inundacién, fendmeno que se explicara

mas adelante.

Entre los materiales mas usados para la fabricacion de las mallas

demister se encuentran dos materiales principalmente, el alambre

19
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(Figura 16) y la fibra de vidrio (Figura 17), de tal forma que el primero es
el mas usado, por ser el mas econdmico en relacion costo-eficiencia y
el segundo por ser el que proporciona mejores resultados de
separacion gas-liquido. Su instalacion es normalmente con orientacién
horizontal con flujo de gas aguas arriba, aunque es posible la
instalacion de las mallas en forma vertical, o en forma inclinada,
orientaciones que necesitan de especial cuidado con el objeto de
mantener la entrada de la corriente de gas de la forma mas

perpendicular posible al area transversal de la malla.

X i - & 4 et
’ ¥
£ 5 &
A "% g - ;’
-l e e . .

Figura 16. Malla de Alambre Figura 17. Malla de Fibras

Figura 18. Eliminador de Niebla Tipo MistFix

Una de las variaciones de las mallas mas usada es la MistFix,

propiedad de la empresa AMISTCO Separation Products, en el que la
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malla de alambre es envuelta alrededor del cilindro de salida del gas y
extendiéndose verticalmente dentro del scrubber (Figura 18). Estas
mallas brindan cortos tiempos de parada, rapido acceso a la malla y son
ideales para aplicaciones en scrubbers existentes que no poseen

mallas como eliminadores de niebla.

Aletas (Vanes)

Los eliminadores de niebla tipo aleta son utilizados en aplicaciones
donde se necesita una alta eficiencia de separacién para altas cargas
de liquido, y consiste en un arreglo de hojas cercanas entre ellas que
crean rutas de flujo en forma sinusoidal para que el gas pase a través

de ellas (Figura 19).
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Figura 19. Eliminador de Niebla Tipo Aleta

La separacion en este caso se da por los constantes cambios en a
direccion que experimenta el flujo donde el gas por su baja presion
puede superar estas barreras, mientras que la alta densidad del liquido

y su fuerza centrifuga no le permite cambiar de direccion con la misma
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facilidad logrando que impacte contra las paredes de las aletas y

coalescan (Figura 20).

Gasz v finas gatas son
forzadas a cambiar de
direccion varias veces
pazando a traves del

arreglo de aletas
R

Las gotas grandes mantienen su
matnerta mientras vigjan en
trayectorias rectas, chocando las
aletas v adhiriendose

e

Las gotas capturadas se fusionan
hasta cuando tienen el suficiente
peso para ser dranadas

Figura 20. Captura de Liquido en las Aletas

En comparacion con las mallas, las aletas son eficientes para tamafios
de particulas hasta 20 micrones, pero las aletas son mas resistentes y
generan menores caidas de presion, lo que lo hace apto para
aplicaciones que incluyan altas corrientes de vapor o gas, bajas caidas
de presion requeridas y/o fluidos espumosos o sucios. Ademas de estas
ventajas, las aletas poseen un numero importante de configuraciones
(Figura 21) en orientaciones horizontales y verticales, lo que le da una

gran flexibilidad.

La principal desventaja de las aletas, como ya se menciono, es la

eficiencia que proporciona (100% de eficiencia para particulas hasta 20
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micrones), pero este inconveniente puede resolverse con la
implementacion de aletas dobles, tipo de aleta que debe ser disehado

especificamente para las condiciones del proceso.

=
T

wal
T
i

el el el | ) R | w

Figura 21. Posibles Configuraciones de las Aletas

Limites de Capacidad de los Eliminadores de Niebla

La capacidad de manejo de fluidos de las mallas y de las aletas, esta

limitada por los fendbmenos de inundacién y arrastre como se va a

Finas capas Lona lnundada  Largas gotas Ut L) e Gl

de iNUNdacion  7ona active,  Z0N8  sustancialmente | son arrastradas Zona malla &5 de lanisbla  cantidades

en el fonda de captura de Insctiva  agitada por el Y COMiEnZan & au:tw: inundada  capturada es  de liquido
lamala  fiskig y drensje  ¥959  gas ascenderte esCapar MAs 88 yagtda  arrastrada son drenadas

Punio A: Punto B: _ Punto C: - .
Velocidad optima, Alta velocidad y carga de liguido: ~ Velocidad y carga de liquido excesivas:
baja carga de liquido comienza el arrastre inundacion y mayor anasire

analizar a partir de la Figura 22.

Figura 22. Fenémeno de Arrastre e Inundacion.
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El punto A representa las condiciones optimas de velocidad, en el cual
la mayoria de la niebla es capturada en la mitad inferior de la malla; de
esta forma, se da la coalescencia de las particulas que por efecto de la
tensién superficial hace que se forme una delgada capa de liquido. En
el punto B, la velocidad de la corriente de gas es mayor con una carga
moderada de liquido, en este momento se da el arrastre, es decir, que
por efecto de la carga y la velocidad, la malla no es capaz de retirar
todas las particulas de liquido, sino que algunas son arrastradas por la
corriente. Finalmente en el punto C, la velocidad no solo levanta las
gotas mas grandes, sino que ademas, lleva el drenaje de la malla casi a
cero. Esto también indica una carga de liquido inapropiada para el
eliminador lo que crea una pelicula alrededor de toda la malla o la aleta
inundandola y facilitando el transito de las demas particulas que

contiene la corriente.

Como se puede ver a partir del analisis, los fendbmenos de arrastre e
inundacion dependen principalmente de la carga de liquido y la
velocidad de la corriente de gas, pero también depende en menor
medida de parametros como la viscosidad del liquido y su tension

superficial, que pueden inhibir el drenaje y taponar las mallas.

Uso Combinado de Eliminadores de Niebla

Ya se han analizado las caracteristicas, ventajas y desventajas que
poseen tanto las mallas demister como las aletas, estos tipos de
eliminadores de niebla pueden ser instalados de forma combinada con
el fin de aprovechar las fortalezas de cada una de las unidades y

mejorar la eficiencia global del proceso; con el fin de analizar estos
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montajes es necesario hablar un poco del factor K y la Ecuacién de

Souders-Brown.

La ecuacion de Souders-Brown es una relacion que ayuda al
dimensionamiento de unidades de mallas o aletas con las cual se busca
estimar la maxima velocidad del gas admisible, en esta ecuacién
aparece el factor K o factor de carga del vapor que al despejar queda

de la manera vista en la Ecuacion 1.
(P - PG Ec. 1

Este factor K representa entonces, el limite de capacidad de la unidad a
partir de la velocidad del gas y corregido con las densidades de los
fluidos involucrados en el proceso de manera que a mayores valores de
K, mas dificil es que se den casos de inundacion o arrastre en la unidad
como se puede ver en la Tabla 2, que muestra valores base de K

dependiendo de la unidad.

Tabla 2. Valores Recomendables para el Factor K segtn el Eliminador de Niebla

. - . Valor de K para flujo Valor de K para flujo
Tipo de eliminador de niebla vertical (ft/seg) horizontal (ft/seg)
Malla de alambre (tejida o no, con 0.35 0.42
fibras)
Unidad de aletas tipica 0.50 0.65
Doble unidad de aletas 1.0 1.0

Si se monta una malla seguida de una unidad de aletas (Figura 23) se
combina la eficiencia superior de las mallas con el valor superior para el
factor K de las aletas, de forma que esta configuracion se utiliza a la
velocidad optima para las aletas donde la malla actia como un agente

coalescedor de las gotas de niebla mas finas. Por otro lado si se monta
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primero la unidad de aletas seguido por las mallas (Figura 24) se
combina la eficiencia superior de las mallas con la mayor capacidad de
carga y el manejo de solidos de las aletas, donde la velocidad y el K
dominante es el de las aletas de manera que la unidad de aletas actua
como un separador de las particulas mas grandes y de los sdlidos y
espumas presentes, permitiendo que las mallas se concentren en la
aglomeracién y separacion de particulas mas finas y disminuyendo la

posibilidad de taponamientos, inundaciones o arrastre en la unidad.

—>

J

Figura 23. Configuraciéon Malla-Aleta para Mayor Eficiencia de Separacion

[

Figura 24. Configuracion Aletas-Malla paifin@s l@k@bslae Liquidos

26 Malla operando a
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encima del punto de
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213 Guias de Flujo Interno

Una consideracion importante ademas de las limitaciones en la
capacidad y la velocidad oOptima son las guias de flujo interno que
buscan mantener un perfil de velocidad uniforme a través de toda la
unidad eliminadora de niebla, evitar fuertes turbulencias y esfuerzos del
fluido que promuevan arrastre sobre el liquido recolectado y prevenir
que las gotas sean separadas en pequefas particulas que puedan

pasar a través del eliminador de niebla.

Un ejemplo claro de un separador que no tiene en cuenta las guias de
flujo interno se ve en la Figura 25; aqui se puede ver que el eliminador
de niebla se encuentra a una distancia muy cerca de la boquilla de
salida, generando turbulencias sobre el flujo de gas, esto genera un
perfil de velocidad no uniforme que crea baja eficiencia de separacion y

arrastre en zona roja que se ve en la Figura.

N %, Distancia
W Corta

T G
. Arrastre
Welocidad dentro del

rango de operacion |

Eficiencia

Figura 25. Montaje Incorrecto de un Eliminador de Niebla

De igual manera, la Figura 26 muestra una serie de recomendaciones
que permiten el dimensionamiento adecuado de separadores teniendo

en cuenta las guias de flujo interno.
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214 Slug Catchers

Una forma de realizar separacion gas-liquido directa, es decir, sin el uso

de ningun dispositivo interno es por medio de los Slug Catchers.

Durante la produccibn de wun pozo, las condiciones varian
continuamente dependiendo de operaciones como el mantenimiento o
la fase de desarrollo del pozo. Cuando el contenido de gas en el crudo
es significativo es posible que se formen baches o slugs de gas debido
a la coalescencia de burbujas en las lineas (Figura 27), slugs que
generan problemas de friccidn en las lineas y eficiencia en equipos

como las bombas.

Figura 27. Regimenes de Flujo con Burbujas y Slugs

Los Slugs Catchers son entonces dispositivos disefiados para
estabilizar cambios bruscos en el flujo de crudo por efecto de slugs en
las lineas y desintegrando estos baches. Existen dos tipos de Slugs
Catchers, los tipo recipiente (Figura 28) y los tipo tuberia (Figura 29),
donde la elecciéon de un tipo sobre el otro depende principalmente de
los costos; independientemente del tipo de Slug Catcher seleccionado
estos cuentan con tres secciones, una seccion de separacidn gas-
liquido, una seccion intermedia y una seccién de almacenamiento de

liquido.
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Los Slug Catcher brindan beneficios al manejar de manera simple y
econdmica grandes volumenes de Slugs, proporcionando fuentes de
separacion primaria para particulas de hasta 500 micrones y manejando
los cambios repentinos que se pueden dar durante la produccion del

pOZo.

Salida
de Gas

Coalescedor

Difusor de
Entrada

Entrada

de Gas
Controles
de Mivel

Salida de
Ligquide

Figura 28. Slug Catcher Tipo Tuberia Figura 29. Slug Catcher Tipo Recipiente

‘ 3
" "ENTRADA  SALIDA

DEFKUIDG' DE GAS

b S

e

Figura 30. Funcionamiento de Slug Catcher Tipo Tuberia
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Los Slug Catcher tipo tuberia consisten de un arreglo de una o mas
tuberias de manera que permiten la desintegracion de los baches
(Figura 30) de manera que proporcionan una forma econdmica y sin
limite de capacidad, ya que solo es necesario adicionar un mayor

numero de tuberias.

Por otro lado, los Slug Catcher tipo recipiente son basicamente un
separador convencional que no contienen dispositivos internos y posee
un mayor espacio para almacenar fluidos, y suele usarse en caso de

que se necesiten manejar altos caudales de fluido.

2.2 Procesamiento de Gas Natural
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Figura 31. Procesamiento de Gas Natural
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El procesamiento de gas natural, como ya se ha mencionado, consiste
en condicionar el gas con el fin de aprovechar al maximo los productos
de los cuales se compone (Figura 31); este procesamiento se da por

tres métodos principalmente: Absorcion, Refrigeracion y Criogénico.

2.21 Absorcién

Es la operacién en la que la mezcla gaseosa se pone en contacto con
un liquido o solido que separa de manera selectiva uno o mas
compuestos del gas. Este liquido o solido se selecciona a partir de la
naturaleza del fluido que se va a procesar teniendo en cuenta
propiedades como la solubilidad del gas, su volatilidad, potencial
corrosivo, viscosidad y costo, entre otros, que van a lograr una
seleccion apropiada segun el grado de inversion y los resultados que se

quieran obtener.

Para el procesamiento de gas natural, la absorcion es considerada el
método mas antiguo y actualmente de menor uso, en el cual se retiran
los hidrocarburos pesados de la corriente de gas por el contacto con un
aceite con afinidad por estos compuestos. Este proceso tuvo su auge y
crecimiento a principios del siglo XX, pero con el tiempo ha sido
reemplazado paulatinamente por otras formas de procesamiento mas

modernas.

El proceso de absorcion (Figura 32) se realiza en una torre contactora
compuesta por platos o por empaques, en la que el gas entra por el
plato o empaque mas optimo para la separaciéon de sus componentes
mientras que el gas residual remanente del proceso sale por el tope de

la torre y se encuentra compuesto basicamente por metano. Por otro
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lado, el aceite pobre entra por la parte superior de la torre y sale por la
parte inferior donde se le denomina aceite rico dado que lleva los
componentes (principalmente entre Cs y C7) que removié del gas; luego
de salir de la torre, el aceite entra a una columna estabilizadora o
desetanizadora que le remueve las cantidades minimas de metano y
etano que contiene de manera que al salir de la columna pase a una
fraccionadora que separe el aceite en propanos, butanos vy
componentes pesados, componentes que salen por el tope de la torre
en forma de vapor para su posterior condensacion y almacenamiento
mientras el aceite remanente sale de la base de la fraccionadora como

aceite pobre y listo para ser recirculado al proceso.

Las plantas de absorcion poseen una eficiencia de remocién esperada
del 99% para butanos y gasolina natural, entre el 65% y el 75% para el
propano y entre el 15% y el 25% para el etano (en el caso que no se

use la desetanizadora dentro del ciclo.)

Entre los beneficios que proporciona el uso de plantas de absorcién se
encuentra la baja perdida de presién que se da a lo largo del proceso,
pero tiene en su contra que su operacién y control es muy complejo,
ademas de que el aceite pobre va degradandose con el tiempo

perdiendo eficiencia de separacion.

222 Refrigeracion

Este método de procesamiento natural es uno de los mas usados en la
actualidad debido a su amplio rango de aplicabilidad para la refinacién

del petréleo y en la industria petroquimica.
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En este proceso, los componentes pesados en el gas son separados
mediante la aplicacion de un enfriamiento moderado a partir de
refrigerantes como el fredn, el glicol o mezclas de etano y propano que
separan efectivamente componentes a partir del Cs. Al igual que con el
proceso de absorcion, la seleccion del refrigerante debe tener en cuenta
aspectos como la naturaleza del fluido, la interaccion fluido-refrigerante,
la disponibilidad, los costos, la temperatura requerida por el proceso y la
experiencia que se tenga de procesos previos para garantizar el

sistema mas eficiente a la menor inversion.

La refrigeracion inicia (Figura 33) con el gas de alimentacion pasando a
través de un separador que le remueve la mayor cantidad de
hidrocarburos pesados y especialmente agua, con el objetivo de evitar
la formacion de hidratos dentro de las lineas; al salir del separador, el
gas es mezclado con un inhibidor de hidratos (usualmente glicol) que
termina de garantizar la no formacion de hidratos durante el proceso y
es enfriado con un gas residual frio antes de pasar a un chiller lleva el
gas de alimentacion hasta la temperatura de proceso, que
generalmente se encuentra alrededor de -15°F con el fin de asegurar la

integridad de las tuberias.

Cuando ya se ha alcanzado la temperatura de proceso, el gas pasa a
un separador de baja temperatura que le retira el agua y el glicol
presentes, de manera que al llegar a la fraccionadora solo van, gas e
hidrocarburos pesados en una mezcla bifasica. De este proceso de
fraccionamiento, sale metano por el tope como gas residual frio,
mientras que el resto de los productos sale por la base ya sea para

almacenamiento o para continuar con fraccionamientos posteriores.
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Uno de los procesos mas importantes que se lleva a cabo en la

refrigeracion es el pre-enfriamiento del gas de alimentacién, ya que

aprovecha la temperatura del gas residual frio como fuente de

enfriamiento preliminar del gas de alimentacién, ahorrando energia y

trabajo requerido por el chiller y aumentando asi la eficiencia global de

la refrigeracion.

Tabla 3. Problemas méas Usuales en el Proceso de Refrigeracion

Indicativo

Altas Presiones de
Descarga en el
Compresor

Causas

Puede darse por dos causas principalmente:

1. Porque la temperatura del acumulador esta alta, en cuyo caso se
recomienda verificar la temperatura del aire o del agua, la velocidad
del ventilador (que no este muy baja) y la circulacién de agua.

2. La segunda causa se da si la temperatura del condensador es
normal para lo cual es necesario realizar una busqueda que
identifique posibles no condensables en el refrigerante o de
restricciones que generen caidas de presion no deseadas.

Alta Temperatura del
Proceso

Inicialmente verifique la temperatura del refrigerante, si esta
temperatura es alta y la temperatura del Chiller es normal es
indispensable verificar la presiéon del Chiller y las caracteristicas del
refrigerante como su composicién y la circulacion a lo largo del
sistema.

Si al verificar la temperatura del refrigerante este se encuentra dentro
de su rango normal pero la temperatura del proceso se encuentra
alta se recomendaria revisar la presencia de hidratos en el sistema,
suciedades en el refrigerante o sobrecarga sobre | capacidad del
Chiller que afectan todo el proceso.

Capacidad Inadecuada
del Compresor

En este caso se recomienda hacer revisiones al sistema en busca de
posibles problemas asociados a sobrecargas sobre el sistema de
separacion, aberturas prematuras en el bypass con el gas caliente o
bajas velocidades, fallas en las valvulas o restricciones en el
compresor.

Flujo Inadecuado de
Refrigerante en el
Chiller

Si se presenta un flujo inadecuado en el refrigerante al interior del
Chiller es posible que esto se deba a niveles bajos en el acumulador,
un mal funcionamiento del control de nivel en el Chiller o la presencia
de hidratos que creen restricciones al flujo.

Esa eficiencia esperada para el proceso, en términos de la remocion de

componentes se encuentra distribuida de la siguiente manera: 85%
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para el C3, 95% para el C4 y 98% para los componentes mas pesados,
aunque estos recobros dependen de la calidad de la corriente de
entrada y de la limitante de temperatura a -20°F (que es la minima
permisible para mantener la integridad de las tuberias) o a -40°F (si se
usan tuberias especiales y el limite esta dado por el refrigerante). La
eficiencia también depende de la presencia de problemas operativos,
razon por la cual la Tabla 3 menciona los problemas mas usuales y sus

posibles causas.

223 Criogénia

El procesamiento de gas natural usando la criogenia ha encontrado
grandes aplicaciones debido a la facilidad para separar los liquidos de
la corriente de gas a la vez que permite licuar el gas para su transporte

al ser capaz de alcanzar temperaturas por debajo de -40°F.

El proceso criogénico es el método mas eficiente en la actualidad, pero
es importante que para el proceso el gas contenga una cantidad minima
de agua, es decir, de unos pocos ppm para que bajo ninguna condicién
se formen hidratos de gas. A pesar de ser la forma de procesamiento
mas eficiente y con menor tamafo también es la mas costosa, lo que ha
evitado una mayor cobertura a nivel de la industria; por esta razon las
aplicaciones con tecnologia criogénica se ha limitado a las siguientes

condiciones:

e Disponibilidad de caida de presion en la mezcla gaseosa.
e Gas pobre.
¢ Requerimientos de recobro de etano mayores al 30%

e Poca disponibilidad de espacio.
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e Flexibilidad de operacion, es decir, facilmente adaptable vy
transferible a variaciones amplias de presion y recuperacién de
productos.

El proceso (Figura 34) inicia con el gas de alimentacion pasando por un

separador, con el fin de retirar la maxima cantidad de agua y

condensados posible, a continuacion, pasa por una unidad

deshidratadora que reduce el contenido de agua a ppm antes de llegar
al intercambiador de calor donde intercambia energia con el metano frio
que sale de la segunda desmetanizadora; de ahi se dirige a un
separador de baja temperatura, donde, tanto el gas, como el liquido

salen a una temperatura aproximada de -90°F.

De ahi el liquido pasa a una desmetanizadora, donde el gas
(compuesto de metano y etano principalmente) sale del tope de la
unidad y pasa por un expansor donde la presion cae hasta 225 psi,
disminuyendo la temperatura hasta -150°F, condiciones a las que entra
a una segunda desmetanizadora para aumentar su pureza. Por otro
lado, el liquido producto de las dos desmetanizadoras son ricos en

etano dejando al gas con una alta pureza de metano.

El gas que sale de la segunda desmetanizadora a -150°F y a 225 psi,
pasa a intercambiar calor con el gas de alimentacion al proceso y
después, pasa a un compresor que aprovecha la energia liberada por el
expansor para pre comprimir el gas antes de pasar por otro compresor

que lo llevara a la presién requerida.

Aunque la principal fortaleza de este sistema es su elevada eficiencia,
su elevado precio (por el uso de nitrégeno y para el mantenimiento de la

temperatura) aun lo hace poco viable para aplicaciones mas amplias.
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3 ESTADO ACTUAL DEL SISTEMA

El gas que es extraido del crudo recuperado del campo Florena,
operado por BP (British Petroleum) pasa por un sistema de tratamiento
con el fin de retirar la mayor cantidad de impurezas y para acondicionar
al gas a las condiciones del Reglamento Unico de Transporte RUT.
Este tratamiento (Figura 35) consiste en pasar el gas por una torre
contactora de glicol a contracorriente que se encarga de deshidratar el
gas (representado en la Figura por el circulo rojo) seguido de tres
etapas de compresién que dejan el gas en condiciones para ser

entregado a la empresa transportadora.

CONTACTOR DE GLICOL
A83-600 PSIG
A20-140°F

LC GAS/GLICOL
SEa-600 PSIG COLUMKNA DE REGENERACION
120-140°F DE GLICOL

GAS COOLER
S0 PSIG
200-200°F

&7 PSIG
20-200°F

EHFRISDOR 8 HP

B00-615 P5IG ¥
145-120°F ~/ ACUMULADOR
- 50 PSIG
20-350°F
VENTED
STRIPPER DE GLICOL
DREMNSJE :
I
I
I
P
FLASH DE GLICOL i | DREMAJE
150 P3IG .
20-250°F ! I TANGUE DE GLICOL
25 PSIG
20-500°F
y

IL.C GLICOL/GLICOL |.C GLICOLsGLICOL

FRIO CALIENTE
1350 PSIG 1350 PEIG
20-300"F 20-300°F

Figura 35. Diagrama de Proceso para el Tratamiento de Gas por parte de BP Florefia
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Esta empresa, es la encargada de transportar el gas desde Florefa
hasta el City Gate de Yopal, donde es entregado a aproximadamente
1200 psig y 80 £+ 10°F; este gas aun contiene una cantidad considerable
de hidrocarburos pesados que si bien se encuentran en forma gaseosa
a estas condiciones, pueden ser condensables ante pequefios cambios
de presion y/o temperatura, generando escenarios potencialmente

peligrosos y haciendo que la eficiencia del trasporte disminuya.

.
TROMPL FILTRacIoN y SEPARACION a
DOF GAS REGULACION
FLORERS /] — l
—

S0 FINAL
B EBTACION
MORICHAL

Figura 36. Recorrido del Gas desde Florefia hasta su Disposicion Final

COMDENSADOS A WVENTAS

La corriente entregada en Floreia al momento de iniciar el desarrollo
del proyecto (Marzo de 2007) es dividida en dos corrientes, una
entregada a Perenco para labores de re-inyeccion (2 MMscfd) y la
cantidad restante (1,2 MMscfd) utilizada para el consumo en Yopal. En
la busqueda de acondicionamiento del gas con el fin de cumplir con los
parametros RUT, el gas pasa por una seccién de filtracién y regulacion
que se encarga de retirar impurezas y de regular la presion de la
corriente hasta 400 psig; debido a esta regulacion, el gas va a
experimentar el Efecto Joule Thompson por la expansion del gas lo que
va a producir una disminucidn significativa en la temperatura de la
corriente y la condensacion de gran parte de los hidrocarburos pesados

presentes. Después la corriente pasa por una unidad de separacion
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vertical con una malla demister que se encuentra en el City Gate de
Yopal, que retira los hidrocarburos condensados que seran llevados a
un tanque de almacenamiento que se encuentra a 10 psig, donde se
presenta un constante venteo de gas debido a la evaporacion de los
condensados mas livianos, generando asi problemas a nivel ambiental.

Este recorrido experimentado por el gas se puede ver en la Figura 36.

Trabajando el sistema anteriormente descrito, se estan presentando
problemas ambientales por la forma de almacenamiento de los
condensados y porque la unidad de separacion no garantiza la
remocion total de los condensados, de manera que es posible, que el
gas que sale del City Gate presente condensados dependiendo de las

condiciones de presion y temperatura

Para hacer la caracterizacion total del sistema que actualmente se halla
operativo se realiza a continuacidon un analisis desde diferentes

enfoques:

3.1 Analisis del Comportamiento de Fases

Tomando las cromatografias entre Mayo y Octubre del 2008 se
tomaron tres cromatografias que seran objeto de estudio: una
cromatografia promedio que se muestra en la Tabla 4a, la
cromatografia con la mayor cantidad de GPM correspondiente a Junio
de 2008, que se muestran en la Tabla 4b y la cromatografia que
evidencia menor cantidad de GPM correspondiente a Agosto 2008 y a

partir de la cual se van a realizar los analisis respectivos.
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Tabla 4a. Composicién Promedio del Gas Transportado

Componente % Molar
Metano 79,33
Etano 9,12
Propano 4,39
i-Butano 1,11
n-Butano 1,28
i-Pentano 4,60
n-Pentano 2,90
Hexanos 5,60
Nitrégeno 5,30
Dioxido de Carbono 2,92

Tabla 4b. Composicién con Mayor GPM del Gas Transportado

Componente % Molar
Metano 77,88
Etano 9,16
Propano 4,64
i-Butano 1,29
n-Butano 1,4
i-Pentano 0,58
n-Pentano 0,37
Hexanos 1,14
Nitrégeno 0,5
Dioxido de Carbono 3,04

Tabla 4c. Composicién con Menor GPM del Gas Transportado

Componente % Molar
Metano 80,97
Etano 9,07
Propano 4,05
i-Butano 0,93
n-Butano 1,03
i-Pentano 0,29
n-Pentano 0,17
Hexanos 0,05
Nitrégeno 0,49
Dioxido de Carbono 2,95

Usando software especializado, que permite la caracterizacion de los

gases involucrados en el proceso, se generaron las envolventes que
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muestran las condiciones bajo las cuales se puede esperar la
condensacion de hidrocarburos pesados y donde se aprecia que para
las condiciones de 85°F y 1200 psig ya se puede esperar la

condensacion de liquidos.

Como primera medida, se realizo la construccion de las envolventes
donde se observa el rango de temperaturas que ocupa cada una y
como ante pequefos cambios de temperatura se observan cambios

dramaticos en la forma de la envolvente (Figura 37).

1800

1600 SAAVDR SFN,

1400

!
i
¥
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|
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IMENCP. GPM
] ] ¥

-300 -250 -200 -150 -100 -50 0 50 100 150

TEMWPERATURA [2F)

Figura 37. Envolventes Superpuestas para el Gas Entregado por BP Floreha a
COINOBRAS

Como se puede ver, la envolvente abarca un gran rango de
temperaturas, ya que las altas concentraciones de hidrocarburos
pesados afecta la posicion de la linea de punto de rocio, mientras que
para el gas que sale del City Gate de Yopal muestra una envolvente

muy diferente (Figura 38).
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Figura 38. Envolvente del Gas Tratado en el City Gate de Yopal

3.2 Analisis del Sistema de Separacion

Como ya se menciono, el proceso de separacion de los condensados
se lleva a cabo en un separador vertical dotado de una malla demister
(Figura 39) que ayuda a la coalescencia de gotas de liquido que de otra

forma no podrian ser removidas.

Este separador fue disefiado para operar con un caudal maximo de
10 MMscfd y unas condiciones limite de 2160 psig y 90°F pero
actualmente el separador maneja una temperatura aproximada de 85°F,
una presion de 400 psig y un caudal que corresponde actualmente a
1,5 MMscfd y que se encuentra en continuo incremento debido al auge
en el consumo de GNV en Yopal de manera que inicialmente se puede
decir que el separador se encuentra sobredimensionado para las

condiciones de trabajo.
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3.21 Analisis Dimensional
Entrada
: e g : . de gas
Realizando un analisis dimensional a partir de las condiciones actuales
de trabajo se observo en primera instancia que el diametro actual de
50,8

1,9 ft es mucho mas grande que los 0,66 ft necesarios para manejar los
1.5 MMscfd. Por otro lado, analizando las otras dimensiones exteriores

del scrubber tomando como base las relaciones minimas establecidas
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por la GPSA 2004 en la seccién 7, especificamente con las figuras 7-8 y
7-10, se concluye que estos parametros no cumplen con lo minimo
esperado para garantizar la separacion de liquidos en el scrubber,
especialmente en la seccion de separacion gravitacional al no contar
con longitudes o tiempos de retencion apropiados para esto. Para
observar la magnitud el problema se evalué las verdaderas
dimensiones que deberia tener el Scrubber a partir de lo descrito en la

GPSA obteniendo los resultados de la Figura 40.

Internamente, se observo que el deflector de entrada al separador es el
que ofrece menores eficiencias entre las opciones disponibles en el
mercado Yy si tenemos en cuenta que el deflector de entrada es la
seccion del separador que retiene la mayor cantidad de liquidos, esto
va a aumentar la carga para la seccion de separacion gravitacional y la
seccion de eliminadores de niebla que no cuentan con las dimensiones

necesarias para cumplir con la tarea.

Una vez que el gas pasa por las diferentes secciones de separacion
sale por una boquilla que se encuentra en la parte lateral superior del
scrubber, lo cual es otra limitante al proceso ya que para garantizar la
mayor eficiencia de remocidon es necesario que el flujo sea
perpendicular a la seccion de separacion y en este caso, la boquilla
lateral va a hacer que la corriente de gas no sea totalmente
perpendicular a la malla demister, generando escenarios para el

arrastre y la inundacién del eliminador de niebla.
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3.2.2 Andlisis de la Distribucién de Tamarfo de Particula

Uno de los factores mas importantes para la separacion gas-liquido en
el separador es el tamafio de particula, efecto que se muestra en la

Figura 41 para los eliminadores de niebla tipo malla

100

% de particulas de liquido eliminadas

01 1 10

Relacion del tamafio de particulas de liquido

Figura 41. Influencia del Tamario desarticula en la Separaciéon Gas-Liquido

Ademas, la distribucién del tamafio de particula es un parametro
importante para seleccionar el mejor tipo de eliminador de niebla. La
Tabla 5 es una guia de referencia para la seleccion de un eliminador de
niebla aunque es necesario mencionar que este no es el unico
parametro de seleccion, sino que también es importante tener en
cuenta la velocidad de la corriente, las densidades y las composiciones

tanto del gas como del liquido entre otros.

Con la ayuda de un software especializado para la caracterizacion del
Carry Over del separador, se determino la distribucién del tamano de
particula en el scrubber, donde se ve que el mayor porcentaje de
particulas se encuentra con un tamafio mayor a 4 micrones y de hasta

1000 micrones, es decir, se tiene spray en la corriente (Figura 42).
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Tabla 5. Guia de Seleccion de Eliminadores de Niebla a Partir del Tamano de

Particula
Tipo de particula Rango de Tamafo (micrones)
Moléculas organicas grandes Mayor a 0.004 um
Humo 0.0045a 1.0 ym
Niebla de condensacién 0.1a30 um
Nubes atmosféricas y niebla 4 a 50 ym
Generada por atomizacion de gas 1a500 uym
Niebla Atmosférica 50 a 100 ym
Llovizna atmosférica 10 2400 pm
Generada por p'unt_o de ebullicién de 20 a 1,000 ym
liquido
Generada por flujo’de dos fases en 10 2 2,000 ym
tuberias
Lluvia atmosférica 400 a 4,000 ym

Tamafio de particulas (agua en aire) tipicamente capturado con 99.9% de
eficiencia por varios tipos de elementos eliminadores de niebla

Tipo de elemento Rango de Tamafio (micrones)
Mallas de fibras coalescentes Mayores a 0.1 ym
Malla con fibras entretejidas Mayores a 2.0 ym
Malla tejida con alambre de 0.006 in Mayores a 5.0 ym
Malla tejida con alambre de 0.011 in Mayores a 10.0 ym
Doble unidad de vanes Mayores a 10.0 ym
Unidad convencional de vane Mayores a 15.0 ym
Mecanico

sprays

evaporacion

en superficie
platos v columnas
empacadas

Condensacion

en superficie
de vapor
saturado
reaccion M|
guitnic:a

01 1.0 10 100 1000

Tamario de Particula

Figura 42. Denominacion del liquido de acuerdo al Tamafio de Particula
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3.2.3 Andlisis de la Eficiencia Actual

Para el analisis de la eficiencia actual se tuvo en cuenta el concepto de
GPM, que indica la cantidad de hidrocarburos condensables en galones

en una corriente de gas en Mscfd.

Tabla 6. Maximos GPM Condensables

Fraccion GPM %Maximo GPM
Componente | * yyojar tencial ndensable | real
potenciales | condensable eales
Metano 0,7788 13,1231
Etano 0,0916 2,4367 5 0,1218
Propano 0,0464 1,2717 80 1,0174
i-Butano 0,0129 0,4198 95 0,3988
n-Butano 0,014 0,4390 95 0,4171
i-Pentano 0,0058 0,2112 100 0,2112
n-Pentano 0,0037 0,1333 100 0,1333
n-Hexano 0,0114 0,4662 100 0,4662
Nitrégeno 0,005 0,0545
CcO2 0,0304 0,5153
H2S 0,0000 0,0000
TOTAL 2,7657

Para obtener la maxima eficiencia de separacién, se trabajo con la
cromatografia de Junio de 2008, que fue la que mostro una menor
proporcion de metano en comparacion con los otros hidrocarburos,
obteniendo los resultados que se muestran en la Tabla 6. A
continuacion se simulo el proceso actual para esta composicion de la
corriente de entrada en un software teniendo en cuenta las condiciones
de operacion mencionadas anteriormente, de forma que al contrastar
los resultados se obtuvo una eficiencia del 40% ya que mientras con los
maximos GPM condensables se obtendrian 3319 galones diarios para
1,2 MMscfd, el proceso con el software muestra una recuperacion de
1330 galones para un scrubber compuesto por una malla como

eliminador de niebla.

52



Estudio, Seleceion Y Diseiro de La Mejor Alternativa Teenolégica para el Mejoramiento de La
Separacion de Los Hidrocarburos Pesados del Gas Transportado a través del Gasoducto
Florena-Yopal

Al realizar el mismo proceso para la cromatografia promedio se obtuvo
que la eficiencia de remocion disminuyo hasta el 22% al obtener 740
galones diarios de condensados de 1,2 MMscfd, demostrando asi que
sin importar las condiciones del gas, el proceso que se esta llevando a
cabo no retira toda la cantidad de hidrocarburos necesarios para
cumplir con las condiciones de transporte segun el RUT, generando
riesgos potenciales en los wusuarios finales que en algunas
oportunidades han observado la presencia de liquido al momento de

recibir el gas.

3.3 Andlisis del Estado Actual del Sistema

Gas Seco
—
Temperstura 29 66°F
Presion 400 psig
Flujo 1171 Mzt
Gas BP Florefia Gas Regulado
- b4 -
Temperatura aoeF Temperstura 29 B6°F
Presion 1200 pzig Presion 400 p=ig
Flujo 1,2 M=ot Flujo 1,2 hitdsctd
Fracecion de Yapar 1,0 Fraccion de Yapor 0975 Condensados Recuperados
I—_;
Temperstura 29.BE6°F
Presion 400 psig
Flujo 21,13 bhlid

Figura 43. Separacion Actual en el City Gate de Yopal

Al hacer la simulacién del proceso actual con la cromatografia promedio
descrita en la Tabla 4a (Figura 43), se pude confirmar lo que se mostro
con el analisis de la envolvente, es decir, la presencia de liquidos en la
corriente que llega al scrubber al mostrar una fraccion de vapor del
0.9754, valor que se encuentra en constante variacion dependiendo de

la composicion del gas.
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Cabe resaltar que la Figura 43 muestra unicamente el proceso de
separacion y no todo el proceso que incluye el almacenamiento del los
condensados a 60 psig y 86°F y su acondicionamiento para el
transporte y venta a 10 psig; ademas este diagrama de proceso
muestra temperaturas después de la regulacion de 29.66°F, que, si bien
son acertadas en un ambiente estatico como el manejado en el

simulador, en la realidad pueden diferir considerablemente.

ol -

WJY

Figura 44. Plano del Tanque de Almacenamiento Usado en el City Gate de Yopal
PCV

~

DG b

Una ve los liquidos son separados por el scrubber son sometidos a una
regulaciéon que baja la presion a 60 psig, donde es almacenado en un
tanque de almacenamiento (Figura 44) antes de la comercializacién de
condensados que se realiza a 10 psig por condiciones de trasporte del
carro tanque usado para tal fin. Debido a la disminucién de la presion y

al incremento de temperatura (al mantener el tanque a temperatura

54

PSV

Pl

T



Estudio, Seleceion Y Diseiro de La Mejor Alternativa Teenolégica para el Mejoramiento de La
Separacion de Los Hidrocarburos Pesados del Gas Transportado a través del Gasoducto
Florena-Yopal

ambiente) gran parte de los liquidos condensados vuelven a evaporarse
y son retirados por medio de una valvula que ventea los gases al
ambiente, ocasionando contaminacién en el ambiente, una disminucién
significativa en la cantidad de hidrocarburos comercializables y como

consecuencia menores ingresos por este concepto.

3.4 Andlisis de las Condiciones de Operacién

00
— Enero
§00 — Febrero
Marzo
700 Abril
= — Mayo
& 600
=
]
E 500
= a0
300
200
100
[} T T T . . \
0 2 9 [ & 10 12

Relacion condensadosalimento (bamilesMMSCF)

Figura 45. Determinacion de la Presién Optima de Operacion

Dentro de las condiciones de operacion, la presion es uno de los
factores mas influyentes sobre la eficiencia de separacion, afirmacion
que se comprueba por medio de la Figura 45 en la cual analizando las
cromatografias entre Enero y Mayo de 2008 respecto a la presion y a la
relacion entre los condensados obtenidos y el alimento al proceso se
puede ver que para cada composicidn existe un presion optima de

operacion que va a permitir la mayor condensacién, mientras que
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presiones por debajo o por encima de este valor, van a limitar la

cantidad de liquido recuperado.

Como se puede concluir de la grafica la presidon de proceso, si bien no
es la mejor para cada una de las composiciones, si posee un rango
aceptable; ademas esta figura solo tiene en cuenta el analisis de la
presion de operacidn y no otras variables como la temperatura o la
presion antes de regulacion que también afectan la cantidad de

hidrocarburos que se pueden condensar.
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Figura 46. Recuperacion de Fluidos en Funcién de la Temperatura de Operacién

Por otro lado, la temperatura de separacion es también un parametro
importante ya que a menores temperaturas de separacion, mayor es la
cantidad de hidrocarburos pesados condensables como se ve en la
Figura 46 donde se observa el comportamiento de la separacion con

una presiéon de operacién de 400 psig a diferentes temperaturas.

Si bien es claro al analizar la grafica que el aumento en la recuperacion

de consensados es considerable, es también importante mencionar que
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con la disminucién de la temperatura también se da la presencia de
otros problemas como la formacion de hidratos y la necesidad de
equipos de enfriamiento que garanticen esta temperatura de operacion
aumentando asi la inversion para realizar el proceso, de forma que es
importante encontrar un equilibrio entre los costos y la recuperacion que

han el proyecto mas viable.
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4 ALTERNATIVAS DE ESTUDIO

Para encontrar la mejor alternativa que se adapte a las condiciones del
problema que se esta presentando actualmente, y que sea viable para
la empresa transportadora, se realizo un profundo analisis de las
alternativas mas probables para implementar en el City Gate de Yopal y

de esta manera encontrar la opcién mas favorable.

Para el analisis de las alternativas se tuvieron en cuenta tres
escenarios: 1) Mantener la tasa minima de flujo a 1,2 MMscfd,
2) aumento de la tasa de flujo a 6 MMscfd y teniendo en cuenta el gas
de distribucién de acuerdo a los contratos de comercializacion y 3)
Aumentar la tasa de flujo a 10 MMscfd, opcién que la empresa esta
considerando en la actualidad, como un escenario a implementar a

largo plazo.

4.1 Redisefo del Separador

La primera de las alternativas a considerar es el redisefio del separador,
dado que es la que implica menos riesgos y costos de inversion para la

empresa transportadora.

Este redisefio consiste principalmente en retomar el analisis
dimensional e interno que se realizo para caracterizar el estado actual
del sistema y buscar alternativas que permitan mejorar la separacion

gas-liquido sin cambiar el separador, es decir, por medio de la
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redistribucidon de los dispositivos internos o la adicién o sustraccion de

equipos instalados al interior del separador.

Como ya se menciono anteriormente, la ventaja de esta alternativa es
principalmente el bajo costo de inversion que representa para la
empresa, ya que el escenario mas costoso implicaria solo la compra e
instalacion de dispositivos internos del separador, ademas de no

requerirse altos tiempos de parada en el sistema de transporte.

Por otro lado, la implementacion de esta alternativa se encuentra
restringida por las propias limitaciones que presente el sistema, es
decir, al estar sujeto al separador con el que se cuenta en la actualidad
en el City Gate, solo existen un numero pequefio de opciones viables

que aumenten la eficiencia de separacion de manera significativa.

4.2 Implementacion de un Nuevo Separador

La implementacion de un nuevo separador representa un nuevo
planteamiento del sistema de separacioén, lo que implica tener en cuenta
el escenario actual (condiciones termodinamicas, tasa de flujo
manejado) buscando corregir errores del pasado que llevaron al
sobredimensionamiento del separador y a la perdida en la eficiencia de

remocion como consecuencia de esto.

Esta alternativa es bastante atractiva ya que brinda bastante flexibilidad
respecto al redisefio del separador, permitiendo estudiar la amplia gama
de configuraciones disponibles en el mercado (algunas de las cuales ya

se mencionaron en el Capitulo 2) y seleccionar la mas adecuada.
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De igual manera, la limitaciones de esta alternativa se enfocan
basicamente en el aumento en los costos de inversion respecto al
redisefio del separador y al hecho de que podria existir una forma de
redisenar el separador de manera tal que se alcanzaran las mismas
eficiencias respecto a un separador disefiado desde cero y sin tener

que realizar ese gasto adicional.

4.3 Adicionar un Intercambiador de Calor al Sistema de

Separacion

Lo que se busca con esta alternativa es disminuir aun mas la
temperatura del gas antes de entrar al separador y asi facilitar la

condensacion de una mayor cantidad de hidrocarburos pesados.

Las ventajas que proporciona esta alternativas es que aumentaria la
eficiencia de separacion sin cambiar el separador que se tiene
actualmente, ademas, la implementacion de un intercambiador de calor,
permitiria aprovechar la temperatura con la que sale el gas del
separador y re-inyectar esa energia en el proceso para pre-enfriar el
gas sin tratar que entra al sistema de separacion, en lugar de perder
esa energia al acondicionar el gas tratado a las condiciones de

almacenamiento.

Aun asi, la inversidon que representa la compra e instalacion de un
intercambiador de calor es elevada y por esta razén puede que la
recuperacion de la inversidn sea esperada a largo plazo, ademas desde
el punto de vista del disefio, es necesario contar con propiedades como
el fouling de la corriente que pueden afectar la eficiencia de

enfriamiento de la unidad.
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Otra de las alternativas que se estudio y de la cual ya se ha abarcado
bastante en el Capitulo 2, es la implementacién de una planta de
tratamiento de gas natural, de esta forma se podrian recuperar al
maximo los condensados contenidos por la corriente de gas para su
posterior comercializacidon, representando mayores ingresos para la
empresa trasportadora pero también representando una inversiéon muy
grande para una tasa de flujo que no es tan pequefa, como para

justificar los gastos que se generarian para la separacion de los

Copltulo 4 - Alternativas de Estudio

Procesamiento de Gas Natural

liquidos.

4.5

El tubo Vortex es

encarga de aplicar una velocidad a la corriente separa los liquidos

Tubo Vortex

contenidos en el gas mientras cambia la temperatura de la corriente.

CAMARA EM ESPIRAL

SUMIMISTRO DE AIRE COMPRIMIDO

STOPCOCK
DIAMETRO INTERMO D

TUBC FRIO
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LONGITUD DEL TUBO CALIERTE
L=32+D

Figura 47. Forma General de un Tubo Vortex
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En esta unidad (Figura 47) entra gas comprimido y de manera
tangencial a una camara en espiral que acelera la corriente a tasas de
rotacion, donde debido a las fuerzas centrifugas resultantes y a la
diferencia de densidades el liquido se va separando del gas y empieza
a rotar cerca de las paredes del tubo mientras que el gas se mantiene
sobre el centro, ademas esta rotacién y friccion entre las particulas
comienza a aumentar la temperatura de la corriente mientras se mueve
a través del denominado tubo caliente. Al llegar al final del tubo caliente
se encuentra una boquilla manejada por el stopcock que limita la salida
del fluido haciendo que la corriente del gas del centro se vea forzada a
devolverse a través de un vortex menor y salir a través del tubo frid
(Figura 48).

GAS COMPRIMIDO
TU°F

GAS FRIO 230°F
-”"F Aol
<D 0 00 ooo 00 E:_‘-'-*-—-*—'*
= Ul N |

AIRTY International, LTD. 2005 € VALVYULA DE CONTROL

Figura 48. Movimiento de los Fluidos en el Tubo Vortex

4.6 Separador Supersonico Twister

Similar al tubo vortex, el separador supersénico Twister (Figura 49) es
un dispositivo pequefio, simple y sin partes moviles que extrae del gas,
agua y compuestos hidrocarburos pesados al suministrarle una

velocidad supersonica. Una consecuencia de esta velocidad, es que el
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gas solo posee un tiempo de residencia al interior de la unidad de solo 2
milisegundos lo que no es tiempo suficiente para la generacién de
problemas como la formacién de hidratos por lo cual tampoco necesita

del uso de ningun tipo de quimico.

oo I

Figura 49. Separador Supersénico Twister Figura 50. Boquilla De Laval
ALETAS GUIA SEPARADOR CICLOHICO
ESTATICAS (500.0004) DIFUSOR

GAS DE ALIMENTO

BOGUILLA DE LAVAL / /

SATURADO GAS SECO
— —_—
1450 psiy 68°F 1088 psiy 48°F

T

GEHERADOR CUERPO INTERHD
DE VORTEX COHICO
LIGUIDOS +
TRAZAS DE GAS
1088 psiy 45°F

Figura 51. Funcionamiento del Twister

Este separador, que puede manejar hasta 100 MMscfd con solo un
tamafio de 2 metros, realiza un proceso de expansion-compresion
donde se usa una boquilla De Laval (Figura 50) estas boquillas son
usadas para generar expansiones en el gas que son casi
completamente reversibles y que para el caso del separador Twister,

permiten disminuir significativamente la temperatura del gas; ademas, el

63



Estudio, Seleceion Y Diseiro de La Mejor Alternativa Teenolégica para el Mejoramiento de La
Separacion de Los Hidrocarburos Pesados del Gas Transportado a través del Gasoducto
Florena-Yopal

separador también posee unas aletas guias para producir un
movimiento giratorio en el gas que genera fuerzas centrifugas en los
fluidos de hasta 500.000g y generando un enfriamiento de tipo
isoentropico (Figura 51) que es mas eficiente que el enfriamiento
isoentalpico realizado por las valvulas Joule Thompson (Figura 52); una
vez se ha separado el liquido del gas, las corrientes son retardadas por
medio de difusores que permiten recuperar entre un 75% y un 85% de
la presion de entrada al twister y con una eficiencia de separacion del

95% de los liquidos de la corriente.
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Figura 52. Enfriamiento del Twister Frente a Otras Tecnologias Similares

Aun con todas estas ventajas que proporciona, también es una unidad
que requiere de mucho cuidado ya que debe contar con un control de
arenas efectivo antes de la entrada para evitar problemas de corrosién
que por el funcionamiento del Twister serian extremos y potencialmente

peligrosos, ademas requiere una unidad de separacion posterior al
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twister que separe los liquidos removidos del gas y debe contar con
unas facilidades de superficie disefiadas alrededor del separador
supersonico, lo cual genera un inconveniente ante eventuales
situaciones que requieran el cambio de la unidad, lo que representaria
también, un redisefio de las facilidades de superficie instaladas para
adecuarlas a sistemas mas convencionales Por ultimo es una unidad
que no ha sido probada en todas las condiciones y los ambientes que
garanticen un funcionamiento generalizado, debido principalmente al

corto tiempo de vida que lleva en funcionamiento (desde 1998).

El Twister al igual que el Tubo Vortex son consideradas aun tecnologias
en desarrollo, lo que limita la cantidad de informacion tedrica y técnica a
la cual se tiene acceso, razén por las cuales no fueron consideradas
para el estudio final de esta proyecto, pero si representan una base

importante para futuros desarrollos investigativos a nivel nacional.

4.7 Seleccién de la Alternativa de Trabajo

El analisis de cada una de las alternativas presentadas a lo largo del
capitulo, permitio identificar las fortalezas y las debilidades de cada una
ellas y como se adaptarian para las condiciones y el proceso que se da
en el City Gate de Yopal, por eso al momento de seleccionar con cual
alternativa se trabajaria, se escogieron dos de las alternativas, el
redisefio del separador actual y la implementacién de un intercambiador
de calor, opciones que son independientes entre si pero a la vez se
complementan para aumentar la eficiencia de separacion desde el
enfoque del separador, asi como el enfoque del acondicionamiento de

la corriente para la remocidon de sus particulas liquidas.
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5 REDISENO DEL SISTEMA DE SEPARACION

Lo mas importante al realizar el redisefio del sistema de separacion es
tener una muy buena caracterizacién del sistema de separacion actual

lo cual incluye conocer los siguientes factores:

5.1 Distribucion del Tamafno de Particula a la Entrada

Como ya se menciono en el Capitulo 3, el tamafio de particula es un
factor muy importante al momento de seleccionar la unidad de
separacién para evitar que se den fendmenos de arrastre e inundacion
y asegurar la mejor eficiencia de separacidon posible. Para el proceso
actual se estimo que la mayor parte de las particulas de liquido
contenidas en el gas tienen tamanos que oscilan entre 4 y 1000

micrones.

5.2 Eficiencia Requerida

También se menciono en el Capitulo 3 que la eficiencia de separaciéon
para el proceso se determino a partir de los GPM potencialmente
separables respecto a los separados encontrando un valor maximo del
40% (valor que solo se ha alcanzado en una oportunidad) y un valor
promedio de 22%, que es el valor que se mantiene relativamente
constante a través del tiempo evidenciando la magnitud del problema

que se tiene.
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Teniendo en cuenta los componentes que se quieren separar, la
distribucion del tamafo de particula en la corriente y los GPM
potencialmente separables, se espera hacer un redisefio que permita

aumentar la eficiencia el mayor porcentaje que sea posible.

5.3 Seleccion y Dimensionamiento del Eliminador de Niebla

Para escoger el eliminador de niebla mas apropiado se cuentan con
tres opciones: una malla demister convencional, una malla MistFix o un
arreglo de aletas, donde para la seleccion se tuvo en cuenta la
Tabla 7.

Tabla 7. Guia de Seleccién de Eliminadores de Niebla Convencionales

Malla de Alambre Vane Malla de Fibra Ciclones
Costos 1 2-3 10 3-5
Capacidad de 5 615 1 15— 20
Gas
Capacidad de 5 10 1 10
Liquido
Tamano de 3-10 10 -40 <01 7-10
Particulas Micrones Micrones Micrones Micrones
Presencia de
Sélidos 3 10 1 8

Escala relativa basada en 1 como lo més bajo. Los otros han sido escalados.

Después del analisis se llego a la propuesta de un eliminador de niebla
compuesto por malla y aletas dispuestas de forma vertical que permitan
la separacion efectiva de particulas desde 4 hasta 1000 micrones,
adicionalmente, la implementacidon de la unidad de aletas va a

satisfacer cualquiera de los escenarios probables, ya aumentara
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significativamente la capacidad de manejo de liquidos del Scrubber sin
la posibilidad que se presente arrastre o inundacion en la malla, como

sucede actualmente.

Para la seleccion de la unidad de malla es muy importante tener en
cuenta el diametro y la densidad de alambre, pues estos factores
influencian directamente la eficiencia de separacion, considerando esto
y después del estudio de diferentes combinaciones de diametro y
densidad en un simulador se propone una malla con una densidad de 9
Ib/ft> y un didmetro de 0.011”, que fue la que arrojo mejores resultados

y que coincide con el tipo de malla mas usado a nivel internacional

Para dimensionar la malla se uso la Ecuacion de Souders-Brown (Ec. 1)
donde la variable clave es la velocidad del gas, que debe mantenerse
en un rango entre 3-10 ft/sg para evitar que se de arrastre o inundacion
en la unidad, donde K depende de la unidad y posee valores estandar

que se mostraron en la Tabla 2.

Como se explico en la seccidon 2.1.2 en el aparte del uso combinado de
eliminadores de niebla, para la configuracion propuesta de malla-aleta
se toma el valor de K=0,65 ft/sg con la cual se obtiene una velocidad
del gas de 2,83 ft/sg, valor que se sale del rango apropiado mencionado
en el parrafo anterior, pero al estar la aleta acompafada de una malla
los efectos negativos en la eficiencia no se presentan, logrando un
sistema de separacion que posee una eficiencia de separacion del 80%
para particulas de 4 micrones, 99% para particulas de 8 micrones y
100% para particulas de 100 micrones a partir de la nueva

configuracion del eliminador de niebla.

Al momento de implementar el sistema es importante tener en cuenta

las guias de flujo interno mencionadas en la seccion 2.1.3 y la
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evaluacion dimensional que se realizo sobre en el Scrubber en la
seccion 3.2.1 y la Figura 40, para ubicar los dispositivos internos de
manera que se garantice un mejor proceso; si bien en la Figura 40 no
se tiene en cuenta la implementacion de la unidad de aletas, las
especificaciones para la ubicacién de esta unidad no son tan estrictas,

ya que son menos susceptibles a los patrones de flujo.

5.4 Eficiencia de Separacion

Estos resultados se comprobaron para el escenario de flujo de
1,2 MMscfd, pero también probé ser efectivo para flujos hasta 6 MMscfd

con esa eficiencia.

En el caso poco probable de que la empresa trasportadora decidiera
aumentar el flujo de gas a 10 MMscfd en el corto plazo, la eficiencia de
separacion para el scrubber disminuiria levemente pero sin salirse de

rango considerado aceptable para el sistema.

Con este nuevo sistema de separacion, la eficiencia aumentaria hasta
cerca del 90% a la salida del Scrubber, es decir, que no tiene en cuenta
regulaciones y cambios en presion y temperatura posteriores que
puedan modificar estos valores como el almacenamiento a 10 psig y
temperatura ambiente que genera la perdida por evaporacién de la
mayoria de los condensados, por lo cual es clave, que el redisefio en el
sistema de separacion se realice de manera conjunta con el redisefio
del sistema de almacenamiento para crear las condiciones optimas y
mantener, almacenar y transportar la mayor cantidad de condensados

con la menor proporcién de perdidas.
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5.5 Plano del Scrubber

Como ya se menciono el Scrubber redisefiado cuenta con las mismas
dimensiones que el Scrubber actual, modificando unicamente la
disposicion de los dispositivos internos para la inclusion de la unidad de

aletas y el aumento en la eficiencia de separacion.

Por motivos de confidencialidad, el plano no se adjunta con este
trabajo, ya que se utilizé la ayuda de un sistema computacional

desarrollado por la Corporacion CDT de Gas.
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6 IMPLEMENTACION DE UN INTERCAMBIADOR DE CALOR

Los intercambiadores de calor son dispositivos que usan la energia de
una corriente de fluido para transferirla a otra, aprovechando la
diferencia de temperatura entre las corrientes y ahorrando energia para
el proceso global. Actualmente existen diferentes tipos de
intercambiadores con la capacidad de suplir diferentes necesidades,
pero el intercambiador de calor de tubo y carcasa aun se mantiene
como la opcién mas viable debido a la flexibilidad que presenta desde el

enfoque del disefio y las multiples aplicaciones para las cuales es apto.

El intercambiador de calor de tubo y carcasa (Figura 53) esta
compuesto por una serie de tubos en un arreglo especifico rodeados
por una carcasa cilindrica y cerrado por dos cabezas que evitan que los

fluidos entren en contacto directo.

Figura 53. Intercambiador de Calor de Tubo y Carcasa

Para realizar el disefio y dimensionamiento del intercambiador de calor
se tomaron dos enfoques: desde el punto de vista de los resultados
obtenidos por medio de simulaciones, y el disefio mediante el uso de

teorias y fundamentos matematicos; este segundo enfoque se realizo
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solo como un método de validaciéon para garantizar la confiabilidad de
los resultados obtenidos a través de las simulaciones. Considerando
esto, se realizo una primera simulacion con el fin de caracterizar el
proceso que se esta llevando actualmente, mostrando una recuperacion
de condensados de 21,13 barriles/dia a condiciones de separacion
(Figura 54)

Gas Seco
—
Temperatura 29 66°F
Presion 400 psig
Flujo 1171 Mhdsctd
Gas BP Florefia N Gag Reﬂ-“*“
- —
Temperstura g0°F Temperatura 29 BE%F
Presion 1200 psig Presion 400 psig
Flujor 1,2 Mscfd Flujo 1,2 h=cfd
Fraccion de Yapor 1,0 Fraccion de Yapor 0975 Condensgadog Recuperados
|—_|

Temperatura 29 BE°F
Presion 400 psig
Flujo 21,13 bhlid

Figura 54. Sistema Actual de Separacion

A continuacion se siguidé con una segunda simulacion con el objetivo de
identificar propiedades importantes para realizar el disefio de manera

teorica, llegando a los resultados que se muestran en la Tabla 8.

Uno de los criterios importantes a tener en cuenta para la Tabla 8 es la
direccion de los fluidos, tomando un sistema en el cual, el gas
proveniente de BP Florena entra por los tubos y transfiere energia con
el gas frio que sale del separador y pasa por la carcasa. Esta decision
se tomo teniendo en cuenta que el gas de BP Florefia aun no ha sido
tratado para el manejo de condensados y puede experimentar
fendmenos como la formacién de hidratos y corrosion que serian mas
faciles de manejar en el interior de los tubos por medio de reparaciones

o sustituciones locales en lugar de manejar estos problemas en la
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carcasa, ya que significaria posibles paradas en las operaciones o

costosos sistemas de prevencion y tratamiento.

Tabla 8. Principales Criterios de Disefio

Condiciones de Diseiio

Presion Maxima de Entrada de Fluidos 1200 psig

Caida de Presion Permisible tanto en la Carcasa como
en los Tubos

Flujo de Gas 1.2 MMSCFD

Otros Criterios

5 psi

Fluido Por la Carcasa Gas que sale del

Separador
Fluido Por los Tubos Gas de Entrada
Temperatura del Gas de Entrada por los Carcasa 80°F
Temperatura del Gas de Salida por los Carcasa 40.93°F
Temperatura del Gas de Entrada por los Tubos -10,32°F
Temperatura del Gas de Salida por los Tubos 60°F

Usando la cromatografia promedio mostrada en la Tabla 4a y teniendo
como condicion del proceso una temperatura de salida de la carcasa de

60°F, se obtuvo el proceso de la Figura 55.

Con el andlisis de este nuevo sistema de separacion se observa el
cambio significativo en la cantidad de condesados que se recuperan a
condiciones de separacion (pasando de 21,13 a 54,22 barriles/dia),
especialmente por la considerable reduccién de la temperatura de
entrada del gas al separador que aumenta la eficiencia de remocién de
particulas liquidas y lo que representa un aumento en la eficiencia del
22% al 57,2% con una recuperacion de 1897 galones/dia de

condensados.
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Gas Seco Frio
—

Temperatura -10,32°F
Presion 400 psig
Flujo 1,118 MMscfd
Gas BP Florefia Intercamhiad;:/l]:e Calor  Gas Pre-Enfriado Vahaula JT Gas Regulado
-+ i} - N -t
Ternperatura B0°F Ternperatura 40,93°F Temperatura -10,32°F Scrubber
Presion 1200 psig Presion 11495 psig Presion 400 psig
Flujo 1,2 MMscfd Flujo 1,2 MMscfd Flujo 1,2 Misefd
Fraccion de Vapar 1.0 Fraccion deVapor 09632 Fraccion de Yapor 09325
Condensados Recuperatlos
Gas Seco -
- Temperatura -10,32°F
Temperatura 60°F Presion 400 psig
Presion 395 psig Flujo 54 27 hhlid

Flujo 1,119 MMscfd

Figura 55. Sistema de Separacion Propuesto

6.1 Disefio a Partir de Simulaciones

Con el proceso global ya simulado se realizo el dimensionamiento

pasando a través de tres disefios claramente definidos:
6.1.1 Disefio N°1: Dos Intercambiadores en Serie

La primera simulacion que se realizo (Figura 55) mostro que desde el
punto de vista del proceso, las propiedades se encuentran conformes
con las condiciones dadas, desde el punto de vista del disefio, el
propuesto por el simulador presentaba un valor del factor de correccion
sobre la temperatura F muy bajo; este factor F es la propiedad que
representa el ruido que se da en el sistema por intercambio de calor
entre corrientes que no se encuentran totalmente paralelas entre ellas,
valor que en la industria se considera aceptable entre 0,75 y 1, mientras

que en esta simulacién F=0,2.
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Con la finalidad de solucionar este problema se aumento el numero de
carcasas en serie que debia tener el sistema para poder cumplir con la
transferencia de calor apropiada para que los fluidos mantengan las
condiciones termodinamicas consignadas en la Tabla 8, haciendo el

disefo viable y obteniendo los resultados de la Tabla 9

. Tabla 9. Dimensiones del Disefio N°1

Dimensiones del Intercambiador
Numero de Carcasa en Serie 2
Numero de Pases en la Carcasa 1
Numero de Pases en los Tubos 2
Tipo TEMA AEL
U Global 2.387 Btu/hr-ft2-F
UA Global 3099 Btu/hr-F
Diametro de la Carcasa 29.10”
Numero de Tubos por Carcasa 160
Despeje entre Tubos 1.969”
Configuracion de los Tubos Triangular
Corte del Bafle 20%
Tipo de Bafle Sencillo
Orientacion del Bafle Horizontal
OD del Tubo 0.787”
ID del Tubo 0.630”
Longitud del Tubo 19.68%5’
Conductividad Térmica 26 Btu/hr-ft-F
Area de Transferencia de Calor 649,3 ft*

Entre estos resultados resalta el uso de las dos carcasas en serie que
indicaria la realizacion de la transferencia de calor a través de dos
etapas ya sea por medio de un intercambiador de doble carcasa o
usando dos intercambiadores convencionales en serie, siendo este

ultimo el mas viable econémicamente. Por otra parte también es
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importante mencionar el uso de la configuracion TEMA (Tubular
Exchanger Manufacturers Association) AEL, que es la configuracion
mas comun y las mas usada a nivel internacional y consiste en un

carcasa de un solo pase con dos cabezas fijas.
6.1.2 Disefio N°2: Un Intercambiador Convencional

Con el fin de evitar la implementacion de dos intercambiadores de calor
y reducir los costos de inversidn considerablemente, se empezé a
realizar una segunda serie de simulaciones modificando los parametros

de disefio hasta obtener lo resultados presentados en la Tabla 10.

Tabla 10. Dimensiones del Disefio N°2

Dimensiones del Intercambiador
Numero de Carcasa en Serie 1
Numero de Pases en la Carcasa 2
Numero de Pases en los Tubos 2
Tipo TEMA AFL
U Global 4.773 Btu/hr-ft2-F
UA Global 3368 Btu/hr-F
Diametro de la Carcasa 29.10”
Numero de Tubos por Carcasa 160
Despeje entre Tubos 1.969”
Configuracion de los Tubos Triangular
Corte del Bafle 20%
Tipo de Bafle Sencillo
Orientacion del Bafle Horizontal
OD del Tubo 0.787”
ID del Tubo 0.630”
Longitud del Tubo 19.68%’
Conductividad Térmica 26 Btu/hr-ft-F
Area de Transferencia de Calor 649,3 ft*
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Como se puede apreciar, la naturaleza de las modificaciones se enfoco
principalmente en el tipo de configuracion TEMA a implementar, que
paso de un tipo AEL a un tipo AFL, este cambio permite la
implementacion a nivel interno, de bafles que aumenten el numero de
veces que la corriente pasa por el intercambiador, ademas de mantener
el flujo del fluido turbulento mejorando su transferencia de calor. Para
este caso, se adiciono un bafle orientado de manera horizontal que

permitié aumentar el numero de pases del gas frio en el intercambiador.

De esta forma, se mejoran los resultados obtenidos por el primer
disefio, manteniendo la transferencia de calor requerida y disminuyendo

lo costos de forma significativa.
6.1.3 Disefio N°3: Intercambiador Convencional Modificado

Cuando se llego al disefio N°2 se pensd que este era el mas viable,
pero al investigar acerca de los precios para un intercambiador de estas
caracteristicas, se encontré que el costo de fabricacion promedio del
equipo oscilaba en los US$ 55.000, lo cual representa un valor de
inversion considerable para la empresa transportadora. Por esta razon
se realizé una tercera serie de simulaciones con el fin de disminuir el
costo del equipo teniendo como consideracién que el factor mas
importante para definir el valor del intercambiador de calor es el area de
transferencia de calor; por esta razon la modificaciones se enfocaron en
la disminucién de esta propiedad, siendo los resultados mas favorables

los que se muestran en la Tabla 11.

Como se puede notar, para esta simulaciéon los principales cambios
fueron el aumento del didmetro y la disminucién de la longitud,

generando asi un area de transferencia de calor que disminuye el
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precio esperado de fabricacion del intercambiador de US$ 55.000 a
US$ 40.000.

Tabla 11. Dimensiones para el Disefio N°3

Dimensiones del Intercambiador
Numero de Carcasa en Serie 1
Numero de Pases en la Carcasa 2
Numero de Pases en los Tubos 2
Tipo TEMA AEL
U Global 7.517 Btu/hr-ft2-F
UA Global 3368 Btu/hr-F
Diametro de la Carcasa 45”
Numero de Tubos por Carcasa 160
Despeje entre Tubos 1”7
Configuracion de los Tubos Triangular
Corte del Bafle 20%
Tipo de Bafle Sencillo
Orientacion del Bafle Vertical
OD del Tubo 0.787”
ID del Tubo 0.630”
Longitud del Tubo 12,5
Conductividad Térmica 26 Btu/hr-ft-F
Area de Transferencia de Calor 412,3 ft*

6.2 Disefio a Partir de Fundamentos Teoéricos

El disefio de un intercambiador de calor de tubo y carcasa a partir de
fundamentos tedricos y calculos manuales es un proceso largo, en el
cual se busca estimar con la mayor exactitud posible, las dimensiones
necesarias para que se la transferencia de calor deseada. Durante este

proceso, la propiedad mas importante es el area de transferencia de
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calor, dado que esta es la propiedad que afecta directamente y en
mayor medida los costos del intercambiador como ya se habia

mencionado.

Dentro de este procedimiento se incluye el Método Delaware (Anexo A)
para hallar el coeficiente de transferencia de calor global y la caida de
presion en la carcasa; este método esta basado en multiples y extensas
investigaciones experimentales y analiticas desarrolladas en el
Departamento de Ingenieria Quimica de la Universidad de Delaware
entre los afos 1946 y 1963 y supone el flujo de un solo fluido
monofasico a través de una carcasa de un intercambiador de tubo y
carcasa conociendo con anterioridad tasa de flujo, temperaturas de
entrada y salida en los tubos y en la carcasa, la presion de diseno y las
propiedades de los fluidos involucrados como la viscosidad, densidad,

conductividad térmica y calor especifico, principalmente.

El Método Delaware como tal, busca conectar una serie de datos que
deben ser conocidos, por medio de ecuaciones de balance que se
cumplan simultaneamente al calcular el coeficiente de transferencia de

calor y las caidas de presion en el proceso.

Como este proceso es de validacién, muchos de los parametros que se
usaron durante esta etapa del proceso de disefio salieron de las
mismas simulaciones que fueron realizadas para el disefio N°3,
ayudando en muchos casos a evitar fases iterativas o de prueba y error

que hicieran el proceso mas complejo.

Terminado el proceso de validacion se observaron resultados bastante
cercanos a los manifestados por el simulador tanto para el coeficiente

de transferencia de calor como para la caida de presién. Aun asi, es

79



copitulo & - tmplementacion de un ntercambiador de Calor

importante tener en cuenta que estos calculos del coeficiente de
transferencia de <calor y de la caida de presidbn suponen
intercambiadores limpios, de manera que cualquier suciedad puede
afectar los resultados con caidas de presion mayores y coeficientes de

transferencia de calor mas bajos.

Como para el analisis del disefio es necesario tener en cuenta los tres
escenarios planteados en el Capitulo 4, es decir tasas de flujo de 1,2; 6
y 10 MMscfd, se modificaron estos valores en las simulaciones y se
observo que no se dieron cambios a nivel de las dimensiones del
intercambiador sino unicamente a nivel del coeficiente de transferencia

de calor global para el sistema.

Dado que no hay cambios a nivel de las dimensiones del
intercambiador, lo que al comparar los resultados del simulador para
una tasa de flujo de 10 MMscfd (que es el escenario mas probable que
se presente) con los resultados obtenidos por medio del Método

Delaware, comparacion que se puede ver en la Tabla 12.

Igualmente un plano aproximado del disefio se pude ver en la Figura 56

con las Tablas 13 y 14.
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Tabla 12. Comparacion entre los Resultados del Simulador y los del Método Delaware

Dimensiones y parametros importantes

Disefo Simulador

Método Delaware

Temperatura de Salida por los Tubos 40,93°F 40,93°F
Temperatura de Entrada por la Carcasa -10,32°F -10,32°F
LMTD (Temperatura Media Logaritmica) 33,209°F 33,209°F
F (Correccién sobre la Temperatura) 0,8843 0,9
MTD (Temperatura Media Logaritmica

29,37°F 29,88°F

Corregida)

Duty Requerido por el Sistema

758400 Btu/hr

749841 Btu/hr

Area de Transferencia de Calor en la

Carcasa

4123 ft?

404,52 ft?

Coeficiente de Transferencia de Calor

Global en la Carcasa

62,64 Btu/°F-hr-ft?

57,287 Btu/°F-hr-ft?

Tabla 13. Nomenclatura Usada para el Plano del Intercambiador (Figura 56)

Nomenclatura

S1 Entrada Fluido Frio
S2 Salida Fluido Frio
T Entrada Fluido Caliente
T2 Salida Fluido Caliente
A Arreglo de Tubos, Espaciamiento 1 17
B Espaciamiento entre Tubos 2 0.5”
C Espaciamiento entre Tubos 3 0.866”
D Numero de Tubos 160
Tabla 14. Condiciones Para el Intercambiador de Calor
Tipo AFL Carcasa Tubos
Presién de Disefio 400 psig 1200 psig

Temperatura de Disefio

60°F (Salida)

80°F (Entrada)

Presion de Operacion

Temperatura de Operacion

Fluido

Gas Humedo

Gas Seco

Numero de Pases

2

2
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7 COSTOS DE LOS SISTEMAS PROPUESTOS

7.1 Costos parael Eliminador de Niebla
711 Costos de Fabricacion

Tomando como base los principales proveedores de este tipo de
eliminadores de niebla a nivel internacional, se estimo que para la
configuracion malla- aleta propuesta, el precio promedio rondaria los
US$ 16.000 puesto en Colombia.

71.2 Costos de Instalacion

Se estimo un costo de instalacion de US$ 1.000 teniendo en cuenta que
se debe bajar el separador un dia, para poder adecuar la unidad
eliminadora de niebla, representando costos o perdidas por concepto de
los condensados que dejan de ser separados de la corriente, gastos de
personal y los servicios de la empresa especializada que instale

adecuadamente el eliminador de niebla.
713 Costos de Operacién y Mantenimiento

El acondicionamiento del nuevo eliminador de niebla no generara
costos adicionales de operacibn ya que reemplazara a la malla

actualmente instalada que seguira en operacion normalmente.

Con respecto a los costos de mantenimiento, las unidades de aleta no
representan costos de mantenimiento significativos y ayudan a que el

gas que pasa por la malla este menos cargado de liquido logrando
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reducir las posibilidades de inundacion y reduciendo asi, los costos de
mantenimiento sobre el sistema global. Aun asi, es necesario realizar
periddicamente mantenimientos preventivos que ayuden a mantener el
control sobre la operacion y la identificacion temprana de problemas

potenciales.
714 Costos Totales

Costo Total = Costo de Fabricaciéon + Costo de Instalaciéon + Costo de

Operacion y Mantenimiento
Costo Total = US$ 16.000 + US$ 1.000 + US$ 0

Costo Total = US$ 17.000

7.2 Costos para el Intercambiador de Calor
7.21 Costos de Fabricacion

El costo de fabricacion de un intercambiador de calor de tubo y carcasa
depende principalmente del area de transferencia de calor que posea,
aunque también dependen en menor medida de otros factores como el
tipo de intercambiador a disefar y los materiales para su construccion,
especialmente en el caso de fluidos potencialmente corrosivos. Para
este caso, la fabricacion de un intercambiador de calor de tubo y
carcasa de cabeza fija y tamano medio (area de transferencia de calor
entre 300ft? y 1500ft?) hecho a partir de Carbén Steel tendra un valor de
US$40.000 (aproximadamente $89'000.000 con dodlar a valor del 9 de
Enero de 2009).
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7.2.2 Costos de Instalacion

Los costos de instalacion, provienen de dos fuentes, la mano de obra
utilizada para la instalacion, es decir, personal con experiencia que
garanticen la adecuada implementacion del intercambiador de calor y
los costos generados por la parada en las operaciones normales, lo que
incluye todos los condensados que se dejaron de obtener durante la
instalacion del equipo; con esto en mente se estimo un valor de
US$ 3000.

7.2.3 Costos de Operacién y Mantenimiento

Una de las principales ventajas de los intercambiadores de calor, es
que se disefian con el objeto de aprovechar la energia de un fluido para
aplicarsela a otro, lo que mantiene los costos de operacion en cero,
siempre y cuando no sea necesaria la aplicacion de energia extra para

cumplir con los requerimientos del proceso.

Por el lado del mantenimiento, esta operacion se realiza por efecto del
fouling que presentan los fluidos, de manera que conociendo el fouling
de los fluidos involucrados, es posible fijar un tope que defina el numero
de mantenimientos que se requeriran en un tiempo determinado y
cuanto es la duracion de la operacion, para la propuesta que se
presenta a la empresa como parte del diseno del intercambiador se

supuso un fluido de fouling 0 °F-hr-ft?/Btu.

Si se requiriera alguna clase de mantenimiento en el intercambiador
producto de suciedades no contempladas durante el disefio y el analisis

de costos, es importante mencionar que el valor promedio para la
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limpieza de un intercambiador es de US$677/dia mientras que el costo
por el uso de insumos adicionales para la limpieza es de
US$2.000/dia.

7.24 Costos Totales

Costo Total = Costo de Fabricacion + Costo de Instalaciéon + Costo de

Operacion y Mantenimiento
Costo Total = US$ 40.000 + US$ 3.000 + US$ 0

Costo Total = US$ 43.000

7.3 Costos Totales del Sistema de Separacion

Costos Totales Sistema = Costo de Implementacion del I.C. + Costo del

Rediseno del Separador
Costos Totales Sistema = US$ 43.000 + US$ 17.000
Costos Totales = US$ 60.000

A partir de estos valores se hard un analisis de los indicadores de

rentabilidad del proyecto:

7.31 Valor Presente Neto (VPN)

(@+i) -1

VPN = FE*
{ i(+i)

}— Inversion
Ec. 2

Inversién: Se tiene como inversién el costo total estimado para el
proyecto, es decir, US$ 60.000
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FE o Flujo Neto de Efectivo: Correspondiente a las ganancias por la
venta de los condensados obtenidos gracias al proyecto. Estimando un
aumento promedio de 65 barriles/mensuales vendidos a un valor de
US$50 representan una ganancia de US$3.250 mensuales y
US$39.000 anuales.

i 0 Tasa de Descuento: Se tomo un valor de 15% anual.

n o Periodos del Sistema: Indica el numero de periodos de estudio para
el sistema y esta directamente relacionado en unidades de tiempo con

la tasa de descuento; para este sistema el analisis se hara a 5 afos.

Con estas condiciones para el flujo de 1.2 MMscfd y almacenamiento a

10 psig se obtiene:
VPN = US$ 70.734

Teniendo en cuenta que el proyecto es viable para valores positivos de
VPN, mientras que valores negativos representan proyectos no viables,

podemos concluir que este es un proyecto rentable.

7.3.2 Periodo de Recuperacion de la Inversion (PRI)

Comparando la inversion y los flujos de efectivo hasta lograr que se
igualen o que se supere la inversion; al hacer el analisis al primer afo

de operacion del sistema se tiene:

US$ 60.000 < US$ 39.000
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De forma que durante el primer afio, ya se recuperan la inversion
realizada. Realizando el analisis de forma mensual se observa que se

logra igualar la inversion si:
US$ 60.000 = US$ 3.250*18.46

Es decir que tomaria un tiempo mayor a los 18 meses recuperar la
inversion inicial, un tiempo significativamente corto si se tiene en cuenta
la magnitud del proyecto, ademas de que representa unas utilidades
significativas para la empresa transportadora incluso durante el primer

ano de operacion.
7.3.3 Tasa Interna de Retorno (TIR)

La tasa interna de retorno es también denominada la tasa de
rentabilidad producto de la re-inversiéon de los flujos netos de efectivo

dentro de la operacion propia

VPNai INF
VPNai INF +VPNaiSUP Ec. 3

TIR = i|N|: +(isup _iINF )*

Este es un proceso de prueba y error donde se dan valores de i hasta
encontrar una TIR que haga que el VPN sea igual a cero resultando en
un valor del TIR = 58.5%

De esta forma, la tasa interna de retorno es mayor que la tasa de
descuento, lo que significa que el rendimiento del proyecto es
significativamente mayor que la tasa minima de rendimiento esperada,

confirmando la rentabilidad del proyecto.
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CONCLUSIONES

Una caracterizacion apropiada del estado actual de un sistema, ya sea
de separacién o de cualquier tipo, debe combinar de manera sinérgica
la teoria con la practica, de manera que, con una total comprension de
los conceptos y principios basicos que se estdan dando, se pueda
abordar el sistema con una perspectiva global que facilite identificar
fortalezas y debilidades desde el punto de vista tanto de los fenomenos
que suceden como de las caracteristicas de condicion y operacion

propias del sistema.

El tamano de particula es uno de los parametros mas importantes para
el analisis de un separador y sus componentes internos pues permite

disefiar con mas detalle los equipos necesarios para el proceso.

Con el desarrollo de este proyecto se logro de forma académica la
seleccion de dos sistemas que permite cumplir con los parametros de
poder calorifico y punto de rocio descritos en el RUT, ademas de que
representa un aumento en la produccion de condensados de 23
barriles/dia, lo que representa nuevos ingresos para la compania y evita

impactos al medio ambiente como venteos y quemas de gas natural
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RECOMENDACIONES

Tratar de mejorar las condiciones descritas en el contrato de transporte
del gas, con el objetivo de impedir las altas variaciones de la calidad del
gas que se mostraron al realizar el analisis del comportamiento de fases

del gas entregado.

Buscando mejorar la caracterizacion realizada al estado actual del
sistema, se recomendaria un estudio cromatografico de amplio espectro
que permita profundizar en los analisis realizados y encontrar areas
problematicas y nuevos aspectos, ya sean positivos o negativos, dentro

del proceso que se esta dando.

Es necesaria la implementacién de un sistema de control a la salida del
gas, después del sistema de separacidon, que permita una mayor
vigilancia de los parametros RUT, con el fin de evitar escenarios donde
el no cumplimiento de estas condiciones genere problemas con los

consumidores del gas.

Continuar con el desarrollo de proyectos que profundicen en
tecnologias alternativas de separacion como el Tubo Vortex y los
Separadores Supersoénicos es vital, ya que estos son una muestra clara

de la direccion de la industria.

Un parametro tan importante como el tamano de particula,
generalmente no se tiene en cuenta a profundidad para el disefio de
separadores, de manera que recomiendo el desarrollo de proyectos que

muestren la importancia de esta propiedad de los fluidos.
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ANEXO A

METODO DELAWARE

Como ya se menciono en el Capitulo 5, el método que se utilizo para la
estimacion de las dimensiones apropiadas para el intercambiador de calor de
acuerdo a las condiciones del problema fue el Método Delaware, que esta
basado en multiples investigaciones experimentales y analiticas realizadas
en el Departamento de Ingenieria de la Universidad de Delaware entre los
anos 1946 y 1963.

El procedimiento para el dimensionamiento del intercambiador de calor se

encuentra estructurado de la siguiente manera:

1. Conocer las condiciones del proceso y definir las propiedades de los

fluidos.

Esto significa tener totalmente especificadas las composiciones de las
corrientes, las tasa de flujo (o los rangos que se van a manejar), las
temperaturas de entrada y de salida esperadas durante el proceso y la

presion de operacion del intercambiador.

Ademas, teniendo en cuenta las temperaturas esperadas es necesaria la
estimacion de propiedades como la viscosidad, los coeficientes de
transferencia de calor, entalpias, densidades y calores especificos para la

temperatura media aritmética de cada uno de los fluidos.
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2. Definir el tipo de intercambiador que se va a disefar y la disposicion

de los fluidos al interior

La configuracion TEMA es la que define las diferentes configuraciones
posibles para un intercambiador y con ella, las condiciones que deben
cumplir, por ejemplo una carcasa tipo F solo cuenta con un pase para el
fluido mientras que una carcasa tipo E permite el paso del fluido dos veces a

través de la carcasa antes de salir del intercambiador.

También es necesario definir a partir de las propiedades de los fluidos,
especialmente presion, potencial corrosivo y formacion de espumas, cual
fluido pasara a través de la carcasa y cual a través de los tubos y si es
necesario la implementacion de sistemas de control adicionales para

problemas que se puedan presentar.

3. Realizar las estimaciones preliminares acerca de las posibles
dimensiones que cumplan con el intercambio de calor que se quiere

realizar

Este es un proceso iterativo que involucra el calculo del duty requerido tanto
por la carcasa como por los tubos para lograr los cambios en la temperatura

esperados

Para la carcasa

Q=W,Cp AT Ec. A-1
Q = Duty en Btu/hr
Ws = Flujo del Fluido en la carcasa en Ib/hr
Cps = Calor Especifico del fluido en la carcasa en Btu/lb
AT = Cambio de temperatura en la carcasa en °F
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Para los tubos

Q=W,CpAt Ec. A-2
Q = Duty en Btu/hr
Wi = Flujo del Fluido en los tubos en Ib/hr
Cpi = Calor Especifico del fluido en los tubos en Btu/lb
At = Cambio de temperatura en los tubos en °F

Después se calcula el LMTD o temperatura media logaritmica.

LMTD = & Ec. A-3
Ioge(ATl/ATZ)
LMTD = Temperatura media logaritmica
AT; = Mayor diferencia de calor entre la entrada y la salida del
intercambiador
AT, = Menor diferencia de calor entre la entrada y la salida

del intercambiador

Este LMTD debe ser corregido teniendo en cuenta la serie de figuras del
factor F, factor que representa la correccion por efecto del intercambio de
calor entre corrientes que no se encuentran completamente paralelas entre
si, para lo cual es necesario conocer el numero de carcasas o pases que se
piensan implementar, esto se puede realizar a partir de la Figura A-1, en la
que cada linea horizontal representa una carcasa o pase a implementar; para
nuestro caso las figuras usadas para F se limitaron a las Figura A-2 y A-3

teniendo en cuenta las ecuaciones A-4 y A-5.

R T, -T, _ Rango para el fluido de la carcasa

~t,—t,  Rango para el fluido delos tubos Ec. A4

_ T, -T,  Rango para el fluido de lostubos
T, —t,  Maxima diferencia detemperatura

Ec. A-5
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T = Temperatura de entrada a la carcasa en °F
T, = Temperatura de salida de la carcasa en °F
ty = Temperatura de entrada a los tubos en °F
tr = Temperatura de salida de los tubos en °F
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Figura A-1. Estimacion del Numero de Carcasas

De manera que la temperatura media logaritmica corregida MTD se calcula

de la siguiente manera:

MTD = LMTD*F Ec. A-6

MTD = Temperatura media logaritmica corregida
LMTD = Temperatura media logaritmica
F = Factor de correccion F
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Otra propiedad que es necesario estimar es el coeficiente de transferencia de

calor a partir de la Ecuacidén A-7 o de manera mas simple a partir de la Tabla

A-1
Resistencia U
. . Total al Fouling °
Fluido por los Tubos Fluido por la Carcasa )
= 0
IN-hr-ft2-oF /Bty | Stu/hr-ft"-°F
Agua Gas cerca de 10 psig 0.002 15-20
Agua Gas cerca de 100 psig 0.002 25-35
Agua Gas cerca de 1000 psig 0.002 50-75
Agua Liquidos Organicos Livianos 0.0025 70-120
Agua Liquidos Organicos Medios 0.003 50-80
Agua Liquidos Organicos Pesados 0.0035 30-65
Agua Liquidos Organicos Muy 0.005 530
Pesados
Vapor Condensante Gas cerca de 10 psig 0.0005 15-20
Vapor Condensante Gas cerca de 100 psig 0.0005 25-40
Vapor Condensante Gas cerca de 1000 psig 0.0005 60-85
Vapor Condensante Liquidos Organicos Livianos 0.001 100-150
Vapor Condensante Liquidos Organicos Medios 0.0015 75-130
Vapor Condensante Liquidos Organicos Pesados 0.002 50-85
Vapor Condensante ||5IQUIdOS Organicos Muy 0.0035 10-40
esados
Liquidos Organicos Livianos | Liquidos Organicos Livianos 0.0017 60-90
Liquidos Organicos Livianos | Liquidos Organicos Medios 0.0022 40-70
Liquidos Orgénicos Livianos | Liquidos Organicos Pesados 0.0027 25-55
Liquidos Organicos Livianos | poeios Organicos Muy 0.0042 5-25
esados
Liquidos Organicos Medios | Liquidos Organicos Pesados 0.0037 20-40
Liquidos Organicos Medios | 5 oocO® Organicos Muy 0.0055 525
esados
Tabla A-1. Valores Tipicos para Uo para Intercambiadores de Calor
1
Ho DA L ALLA
SR 2+ R+ Ec. A-7
(¢} I(WAm Ai hi Ai
Uo = Coeficiente de transferencia de calor global del proceso en
Btu/hr-ft?-°F
ho = Coeficiente de transferencia de calor para el area exterior en
Btu/hr-ft?-°F
h; = Coeficiente de transferencia de calor para el area interior en

Btu/hr-ft?>-°F
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Rw» = Resistencia al fouling en la superficie externa en hr-ft>-°F/Btu

R; = Resistencia al fouling en la superficie interna en hr-ft>-°F/Btu

Ao = Area exterior de transferencia de calor en in? o ft?

A; = Areainterior de transferencia de calor en in? o ft?

An = Area promedio de pared para transf. de calor en in? o ft?

Ax, = Espesor del tubo en in o ft dependiendo de las unidades del
area

Kw = Conductividad térmica del material del tubo en Btu/hr-ft>-°F

Con estas propiedades calculadas, podemos estimar el area de transferencia
de calor siguiendo las ecuaciones A-8 y A-9 y las tablas para los factores de

correccion entre la A-2 y la A-4.

Ao Q
o U, (MTD) Ec. A-8
A, =AFFF Ec. A-9
OD del Espaciamiento Confiquracién F
Tubo, In de los Tubos, In 9 1
5/8 13/16 Triangular 0.90
5/8 13/16 Cuadrado Normal o Rotado 1.04
3/4 15/16 Triangular 1.00
3/4 15/16 Cuadrado Normal o Rotado 1.16
3/4 1 Triangular 1.14
3/4 1 Cuadrado Normal o Rotado 1.31
1 11/4 Triangular 1.34
1 11/4 Cuadrado Normal o Rotado 1.54

Tabla A-2. Factor de Correccién F; por efecto de los tubos

. F,

2:‘;: ect;?(:;;:r:z Numero de Pases por los Tubos

2 4 6 8

Menores a 12 1.20 1.40 1.80 --
13%a17 Y 1.06 1.18 1.25 1.50
19%a23% 1.04 1.14 1.19 1.35
25a 33 1.03 1.12 1.16 1.20
35a45 1.02 1.08 1.12 1.16
48 a 60 1.02 1.05 1.08 1.12
Mayores a 60 1.01 1.03 1.04 1.06

Tabla A-3. Factor de Correccién F, por Efecto del Nimero de Pases en los Tubos
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\ Fs
Tipo ‘?‘? Diametro Interno de la Carcasa, In
A Conlst;uclclor_\rdgl Menore | 13 % a 23 Vsa 37.48 Mayore
rreglodefos TUboS | 'sa12 | 21% 35 - sa48
TEMA S 1.30 1.15 1.09 1.06 1.04
TEMA P 1.30 1.15 1.09 1.06 1.04
TEMA U (Tubos en U) 1.12 1.08 1.03 1.01 1.04
TEME T -- 1.40 1.25 1.18 1.15

Tabla A-4. Factor de Correccién F; por efecto de la Construccion de la Carcasa

Con esa area de transferencia de calor calculada y corregida utilizamos la

Figura A-4, y dependiendo del diametro deseado para el intercambiador

hallamos la longitud efectiva par los tubos.

A0 (OUTSIDE TUBE HEAT TRANSISTER AREA, Fi%)

10%
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4. Recopilacidon de Nuevos Datos para el Método Delaware

Para usar el Método Delaware es necesario conocer ademas de las
condiciones, propiedades y caracteristicas del fluido, los siguientes datos

relacionados con las dimensiones del intercambiador:
e Diametro interno y externo de los tubos (D; y Do)

e Diametro interno y externo de la carcasa (D; y Do)
e Arreglo geométrico de los tubos (p’)

e Longitud efectiva de los tubos (L)

e Corte del Bafle (l;)

e Espaciamiento cara-cara entre los bafles (ls)

5. Numero de Tubos necesarios para el Proceso

El numero de tubos suele ser estimado por medio de conteo o con el uso de
simuladores ya que de manera teorica el resultado es poco confiable y se

deben hacer estimaciones de la velocidad de los fluidos y otros parametros.

6. Montaje de los tubos paralela y normal al flujo (pp ¥ pn)

La estimacion de estas propiedades como tal no es muy importante, pero si
son parametros esenciales para la estimacion de otras propiedades; estos
montajes se determinan a partir del arreglo de los tubos y con ayuda de la
Figura A-5y la Tabla A-5.
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Figura A-5. Montaje de los Tubos

oD gzl I':"ubo E:ﬁ, :c'll'irg;es?tl?q Configuracion Py, In P, In
5/8 = 0.625 13/16 = 0.812 Triangular 0.704 0.406
3/4 =0.750 15/16 = 0.938 Triangular 0.814 0.469
3/4 =0.750 1 Cuadrada 1 1
3/4 =0.750 1 Cuadrada Rotada 0.707 0.707
3/4 = 0.750 1 Triangular 0.866 0.5
1 1% =1.250 Cuadrada 1.250 1.250
1 1% =1.250 Cuadrada Rotada 0.884 0.884
1 17%=1.250 Triangular 1.082 0.625

Tabla A-5. Determinacion de p, y pn

7. Numero de Filas de Tubos en seccién cruzada Nc y de filas cruzadas

en cada ventana Ncw

Son propiedades estimadas a partir de las Ecuaciones A-10 y A11

. _Dfi-21,/D)]

c Ec. A-10
P ©
0,8l
NCW = —< -
D, Ec. A-11

N = Numero de filas de tubos en seccion cruzada (Adimensional)
N.» = Numero de filas cruzadas en cada ventana (Adimensional)
D; = Diametro interno de la carcasa en in o ft
I = Corte del Bafle enin o ft
Pp = Arreglo de los tubos paralelo al flujo en in

g. Fraccion de Tubos totales en Flujo Cruzado F.
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Aunque la ecuacion A-12 que se muestra a continuacion, no fue desarrollada
para el disefo de intercambiadores de calor de tubo y carcasa
convencionales, su aplicacion puede tenerse en cuenta sin representar un
error significativo sobre el resultado, aunque también es posible estimar F; a

partir de la Figura A-6, resultando en una forma mas simple.

0.2 . .

~\\\lys=%_,ér1 in
o8 AN R —
\W—!Ilﬂﬁ in,
07 ' !

~42 in.

' Bz

0.8

05 —_—

Q.4

Q.3

0z

Fraccion Total de Tubos en Flujo Cruzado

Q.

0 (13 0.2 0.3 0.4 0.5

Relacion corte del bafle diametro e/l
de la carcaza

Figura A-6. Estimacion de F,

D -2 . D. -2l D -2
F. _1 7+2———Csin/ cos T ——= |-2cos ——< Ec. A-12
T otl otl otl
Fec = Fraccién de tubos totales en flujo cruzado (Adimensional)
D; = Diametro interno de la carcasa en in o ft
le = Corte del Bafle eniin o ft
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D,y = Diametro externo de limite de los tubos en in o ft

o. Area de Flujo Cruzado cerca de la linea central de la seccién cruzada
Sm

Dependiendo del arreglo de los tubos utilizamos las ecuaciones A-13 o A-14

Si:
Para arreglos cuadrados o circulares

Sp = |S{Di — Doy +D°t'p—_nD°(I0'—Do)} Ec. A-13
Para arreglos Triangulares

Sp = |S{Di — Dy +¥(p'—Do)} Ec. A-14

Sm =2Area minima de flujo libre a través de una seccién cruzada en
ft

Is = Espaciamiento cara-cara entre bafles en in o ft

D; = Diametro interno de la carcasa en in o ft

Do,y = Diametro externo de limite de los tubos en in o ft

D, = Diametro externo de los tubos en in o ft

Pn = Arreglo de tubos normal al flujo en in.

p’ = Arreglo general de los tubos en in

10. Fraccion del area de flujo cruzado disponible para el flujo a través de

bypass Fpp
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F = (DI B Dotl )Is
T g Ec. A-15
m

Fn, = Fraccion del area de flujo cruzado total disponible para el flujo
a través de bypass (Adimensional)

D; = Didmetro interno de la carcasa en in o ft

D,y = Diametro externo de limite de los tubos en in o ft

Is = Espaciamiento cara-cara entre bafles en in o ft

Sm =2Area minima de flujo libre a través de una seccién cruzada en
ft

11. Area de goteo tubo-bafle para un solo bafle Sy, y area de goteo

carcasa-bafle para un solo bafle S,

S, =bD, N, (1+F,) Ec. A-16
Sy = Area de goteo tubo-bafle para un bafle en ft?
D, = Diametro externo de los tubos en in o ft
Nr = Numero total de tubos en el intercambiador (Adimensional)
Fe = Fraccion total de tubos en flujo cruzado (Adimensional)
b =1.701*10* en unidades de campo consistentes

Estos valores estan basados en una construccion TEMA clase R que

especifica diametros de espaciamiento de 1/32” entre tubo y bafle.

Do 2l
S, =——L| 7_cost|1-==< i
sb 2 { ( Di J:| Ec. A-17
Ss» = Area de goteo carcasa-bafle para un bafle en ft?
Os» = Espaciamiento en diametro bafle-carcasa en in o ft
D; = Didmetro interno de la carcasa en in o ft
le = Corte del Bafle enin o ft

Ssp también puede ser determinada con el uso de la Figura A-7.
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20
\\:"---_____ Shell diameter
""-..\- 05,.:‘;‘7.
‘%::Q: T~ 42
10 “‘*—m‘%\"‘?—
e, o 392
T e e == L
N T — e
b4 H“H%— 2931
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@ th\‘f:\\ i > shells
o e~ ‘—\:: :gm
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_\““ 1
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05
0 o.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Ratio of baffie cut to shell diameter, L /0,

Figura A-7. Estimacién de Sg,

12. Area de flujo a través de la ventana S,,

Se calcula a partir de las ecuaciones A-18, A-19 y A-20, teniendo en cuanta

que para la estimacion de S,4 también es posible utilizar la Figura A-8.

Sw =S4 —Su Ec. A-18
2

Swg =— Ec. A-19

Swt = (NT /8)(1_ Fc )721:)02 Ec. A-20
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Sy = Area disponible para el flujo a través de una ventana en ft?
Swg = Area através de una sola ventana sin tubos en ft?
D; = Didmetro interno de la carcasa en in o ft
I = Corte del Bafle en in o ft
Sw = Area de la ventana que se encuentra ocupada por tubos en ft?
D, = Diametro externo de los tubos en in o ft
Nr = Numero total de tubos en el intercambiador (Adimensional)
Fc = Fraccion total de tubos en flujo cruzado (Adimensional)
1000 Shglﬂj diameter
42
500 | 37 ig:
] 33 ]
Pt
€ 200 7/4%//: % 2o
1my —=%
F oo 2z
£ e T A — P4
2 1T TD LD SR 131 )
s LT 7 =
£ so /f/////z// A
E VA ]
2 ;{///// P
F= B8.07
/A
: V/[ /
10 e
7 N
| 7 A
/7
5 AV —
/| ]
/ |
, |
o} [a R 02 03 0.4 0.5

Rotio of baffle cut to shell diameter, £ /0;

Figura A-8. Estimacion de S,

13. Diametro equivalente de la ventana D,, y el angulo de corte de los
bafles 0,

Estas propiedades se determinan (Ec. A-21 y A-22) cuando se cree que al

interior del intercambiador se estan dando regiones de flujo laminar
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4S,,

D, =
' (”/Z)NT (1_ Fc)Do +Di6, Ec. A-21

6, = 2C031[1—&J Ec. A-22
Di
D, = Diametro equivalente de la ventana en in o ft
6p = Angulo del corte del bafle en radianes
S. = Area disponible para el flujo a través de una ventana en ft?
Nr = Numero total de tubos en el intercambiador (Adimensional)
Fe. = Fraccion total de tubos en flujo cruzado (Adimensional)
D, = Didmetro externo de los tubos en in o ft
D; = Diametro interno de la carcasa en in o ft
I = Corte del Bafle enin o ft

14.Numero de Bafles

Este calculo (Ec. A-23), depende realmente de valores que uno definié
inicialmente de manera arbitraria, por lo cual no es tan representativo y si ya

se cuenta con la simulacion es poco util.

L

Ny =1-+1 Ec. A-23
Np = Numero de bafles en el intercambiador (Adimensional)
L = Longitud efectiva de los tubos en el intercambiador en in o ft
Is = Espaciamiento cara-cara entre bafles en in o ft

15. Numero de Reynolds en la carcasa Nges

Con el fin de determinar los regimenes de flujo predominantes en la carcasa
y para la estimacion del coeficiente de transferencia de calor, se calcula el

numero de Reynolds (Ec. A-24)
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(Nge ), = DW, /48, Ec. A-24
Nres = Numero de Reynolds del fluido de la carcasa (Adimensional)
D, = Diametro externo de los tubos en in o ft
Ws = Flujo del Fluido en la carcasa en Ib/hr
U = Viscosidad del fluido en la carcasa en Ib/ft-hr
S, = Area minima de flujo libre en la seccién cruzada en ft?

16. Coeficiente de transferencia de calor en la carcasa hg

Para calcular hs (Ec. A-26) hallamos primero un valor para jx (Figura A-9),
que nos permite estimar el coeficiente de transferencia de calor en la carcasa
son corregir (Ec. A-25). Después estimamos los factores de correccion
(Figuras A-10, A-11 y A-12,) que nos permitan determinar con la mayor
precision posible el coeficiente de transferencia de calor que se da durante el

proceso en la carcasa.

W K 2/3 U 0,14
SO0
S, \cu M, Ec. A-25
hy = Coeficiente de transferencia de calor en Btu/hr-ft>-°F para un
tubo ideal
c = Calor especifico del fluido de la carcasa en Btu/Ib-°F
Jk = Factor Colburn para la transferencia de calor (Adimensional)
Ws = Flujo del Fluido en la carcasa en Ib/hr
S, = Area minima de flujo libre en la seccién cruzada en ft?
k = Conductividad térmica en Btu/hr-ft>-°F
U = Viscosidad del fluido en la carcasa en Ib/ft-hr
Uw = Viscosidad del fluido a la temperatura de superficie promedio
en Ib/ft-hr
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Figura A-10. Estimacion del Factor J. por efecto de la Configuracion de los Bafles
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Figura A-11. Estimacioén del Factor J; por efecto del goteo en los Bafles
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Figura A-12. Estimacioén del Factor J,, por efecto del Bundle Bypassing

Con estos factores ya es posible estimas hg
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h, =hJ.JJ, Ec. A-26
hs = Coeficiente de transf. de calor en la carcasa en Btu/hr-ft>-°F
Je = Factor de correccién por la configuracion de los bafles *
Ji = Factor de correccion por los goteos en los bafles *
JIb = Factor de correccion por efecto del bundle bypassing *

* Factores Adimensionales

17. Factor de friccion fi

Teniendo en cuenta el arreglo de los tubos, es posible estimar fx mediante el

uso de las Figura A-13 y A-14

18.Caida de Presion para una seccion de flujo ideal

A partir de la Ecuacion A-27:

2 0,14
APbk = bkach(ﬂJ Ec. A-27
pPS, U
APy = Caida de presion para una seccion de flujo cruzado ideal en
Ibf/(in®o t?)
fx = Factor de friccion (Adimensional)
Ws  =Flujo del Fluido en la carcasa en Ib/hr
N = Numero de filas de tubos en seccion cruzada (Adimensional)
Jo) = Densidad del fluido en la carcasa
S» = Area minima de flujo libre en la seccién cruzada en ft?
u = Viscosidad del fluido en la carcasa en Ib/ft-hr
Hw = Viscosidad del fluido de la carcasa en la pared en Ib/ft-hr
b = 2*10" en unidades de campo consistentes
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19.Caida de presion para una seccidon de ventana ideal a partir del

Numero de Reynolds.

Dependiendo del numero de Reynolds usamos las Ecuaciones A-28 y A-29:

Si Nres> 100
2
APy = p (2+06N..) Ec. A-28
SnSuwp
Si Nres < 100
2
AP, =b, Sﬂ\év : ( [\IW +I—Szj+ b, W Ec. A-29
moOwl p _Do Dw Smswp
APy = Caida de presidon para una seccion de ventana ideal en
Ibf/(ino ft?)
Ws  =Flujo del Fluido en la carcasa en Ib/hr
D, = Didmetro externo de los tubos en in o ft
D, = Diametro equivalente de la ventana en in o ft
u = Viscosidad del fluido en la carcasa en Ib/ft-hr
Is = Espaciamiento cara-cara entre bafles en in o ft
p’ = Arreglo general de los tubos en in
New = Numero de filas cruzadas en cada ventana (Adimensionalg
Sw = Area disponible para el flujo a través de una ventana en ft
S, = Area minima de flujo libre en la seccién cruzada en ft?
Jo) = Densidad del fluido en la carcasa

b*  =249*10°
bs*  =1.08*10"
b,*  =4.97*107
* Constantes en unidades de campo consistentes

20.Caida de presion a través de las carcasa excluyendo las boquillas

Primero estimamos los factores de correccion con las Figuras A-15y A-16 y
asi podemos estimar la caida de presion con la Ecuaciéon A-30
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c

N
AP, = [(Nb _1)(Apbk )Rb + NbAPwk]RI +2AP,R, []”L NCWJ Ec. A-30

APs = Caida de presion a través de la carcasa en Ibf/(ino ft?)

Np = Numero de bafles en el intercambiador (Adimensional)

APy, = Caida de presion para una seccion de flujo cruzado ideal en
Ibf/(ino ft?)

APy = Caida de presion para una seccion de ventana ideal en
Ibf/(ino ft?)

Ry = Factor de correccion por efecto del bundle bypassyng
(Adimensional)

Ry = Factor de correccién por efecto del goteo en los bafles
(Adimensional)

N.» = Numero de filas cruzadas en cada ventana (Adimensional)

N = Numero de filas de tubos en seccion cruzada (Adimensional)

Con esto se termina de describir el procedimiento del Método Delaware, que
como se pudo ver, es un proceso largo y complejo que necesita de la
experiencia y destreza del disefiador para encontrar salidas rapidas a

posibles problemas durante el desarrollo del método.

Cabe mencionar que este método asume que el intercambiador que se va a
usar esta totalmente limpio, de manera que es importante saber que
pequefas suciedades pueden afectar el desempefio del intercambiador
generando mayores caidas de presion y menor transferencia de calor para el

proceso.
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