
UNIVERSIDAD DE COSTA RICA

FACULTAD DE INGENIERÍA

ESCUELA DE INGENIERÍA MECÁNICA

ANÁLISIS DE LAS TECNOLOGÍAS DE VAPORIZACIÓN DE GAS
NATURAL LICUADO Y EL DISEÑO DEL REGASIFICADOR DE LA
TERMINAL PARA SU USO EN LAS COSTAS COSTARRICENSES

Trabajo Final de Graduación sometido a la consideración de la Comisión de
Estudio de Trabajos Finales de Graduación para optar al grado y título de

Licenciatura en Ingeniería Mecánica

ELABORADO POR:

SERGIO HERNÁNDEZ VARGAS

JUAN JOSÉ SALAS VARGAS

Ciudad Universitaria Rodrigo Facio, Costa Rica

2015





Agradecimientos

Agradecer a Dios y a nuestras familias, quienes han sido el apoyo incondicional en la

consecución de esta meta. De forma especial también al alma mater Universidad de

Costa Rica a quien debemos nuestra formación profesional integral.

Nuestro más sincero agradecimiento y reconocimiento a los miembros del panel asesor

del  presente  Trabajo  Final  de  Graduación,  al  ingeniero  Daniel  Murillo  García  y  al

ingeniero Raziel Farid Sanabria Sandí, por toda su ayuda y su disposición. Al ingeniero

Óscar  Acuña  Céspedes,  como  asesor  externo  del  proyecto  y  representante  de

RECOPE, muchas gracias por todos sus consejos y sus recomendaciones.

Todas las personas mencionadas merecen nuestra eterna gratitud y reconocimiento.

Gracias por permitirnos concluir exitosamente este proyecto. 

Sergio Hernández Vargas

Juan José Salas Vargas

Alajuela, 13 de Octubre del 2015

3



Dedicatoria

A Dios  y  a  mis  padres,  Rocío  y  Joaquín,  por  su  sacrificio,  su  apoyo  y  su  amor

incondicional.  Este logro es compartido con ellos y con toda mi familia. Gracias por

siempre tener fe en mí.         

Juan José Salas Vargas

A Dios,  a  mis  padres,  Ana y Óscar,  mis  hermanos,  Óscar,  Marcela y Alejandra,  mi

madrina Flory y mi novia Maricruz por su sacrificio, su apoyo y su amor incondicional.

Este logro es compartido con ellos y con toda mi familia. Gracias por haberme hecho

quien soy!!!         

Sergio Hernández Vargas 

4



Resumen

Este trabajo final  de graduación propone y diseña la etapa de regasificación de un

proyecto  de  aprovechamiento  de  gas  natural  como  combustible  en  Costa  Rica.  El

proyecto  planteado  contempla  importación  de  gas  natural  licuado  (GNL)  en  estado

criogénico mediante buques metaneros, por lo que este GNL debe ser regasificado para

la distribución y el aprovechamiento de los consumidores finales.

El  documento  se  compone  de  ocho  capítulos,  mediante  los  cuales  se  logra

contextualizar este proyecto para su desarrollo en las zonas costeras costarricenses y

se establece una propuesta de diseño para la regasificación del GNL a la demanda

proyectada de 52 500 kg/h. Se distribuye de la siguiente forma:   

 Capítulo 1: Delimitación del Proyecto, justificación del GNL como combustible de

transición hacia energía renovables, alcances y limitaciones.
 Capítulo 2: Metodología empleada para el acceso a la información, descripción

del  software  HYSYS  de  Aspentech® volumen  7.2, como  herramientas

tecnológicas  utilizadas  para  simulación  de  procesos  termodinámicos y  del

software Solid Works® versión 2013 para el diseño mecánico del regasificador.
 Capítulo 3: Perspectiva del uso del gas natural, se incluye la base teórica para el

desarrollo de la investigación, tanto de la cadena de valor del gas natural como

de las tecnologías empleadas propiamente en la etapa de regasificación.
 Capítulo 4: Evaluación y comparación de nueve aspectos significativos en las

ocho tecnologías estudiadas, esto mediante un cuadro resumen.
 Capítulo 5: Condiciones de diseño y selección de la tecnología de regasificación.

Se  analizan  las  condiciones  de  operación,  parámetros  del  proceso  y  las

condiciones de la zona a las cuales va a estar operando el intercambiador de

calor. Luego de analizar todas estas condiciones y haber planteado una mayor

contextualización del proyecto en cuanto a ubicación de consumidores finales y

fluidos  térmicos  disponibles,  se  seleccionó  la  tecnología  empleada  para

regasificar el gas natural licuado.
 Capítulo 6: Propuesta de diseño del regasificador, a partir del cálculo de energía

calórica requerida. Se estable un diseño de intercambiador de calor tipo bastidor
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abierto que emplea agua de mar como fluido caliente y GNL como fluido frío, el

cual  se  construye  en  la  aleación  de  aluminio  SB-2216063-T5  (según  código

ASME), en un arreglo tubular de distribución rectangular y con un área total de

30 m2.
 Capítulo 7: Formas de distribución del gas natural y la propuesta de diseño. Se

definen las dos posibles formas de distribución del gas natural y se justifica la

selección del  gasoducto  como medio  de transporte del  gas  natural  hasta  los

consumidores finales definidos, la Planta Térmica de Moín y la Nueva Refinería

de RECOPE. Luego de las etapas de regasificación, medición y odorización en la

terminal de importación, el gas natural se dispone a ser transportado por medio

de un gasoducto  enterrado a  lo  largo de todo su trayecto y con profundidad

variable.  El  diseño  del  gasoducto  se  realizó  de  acuerdo  a  las  normas  y

estándares internacionales según ANSI (American National Standards Institute),

ASME (American Society of Mechanical Engineers), ASTM (American Society for

Testing and Materials) y API (American Petroleum Institute). 
 Capítulo 8: Evaluación del cumplimiento de los objetivos, se establece que las

tecnologías  de  regasificación  de  Bastidor  Abierto  con  Agua  de  mar  y  Aire

Ambiente  de  convección  forzada  son  adecuadas  para  su  implementación  en

Costa Rica, según las condiciones de diseño consideradas. Además, se concluye

que  el  gasoducto  es  la  forma  de  distribución  más  ventajosa  respecto  al

transporte como gas natural comprimido.
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Capítulo 1: Introducción

1.1 Objetivos

1.1.1 Objetivos General

Diseñar  con  base  en  la  selección  de  la  tecnología  más  adecuada,  los  equipos

mecánicos de un regasificador para gas natural.

1.1.2 Objetivos Específicos
1. Analizar  las  tecnologías  existentes  para  el  manejo  de  gas  natural  en  el

proceso de regasificación. 
2. Definir las condiciones de manejo a las cuales estará expuesta la tecnología

seleccionada.
3. Seleccionar  la  tecnología  más  apropiada  para  las  condiciones  antes

definidas. 
4. Diseñar los equipos mecánicos de un regasificador para gas natural licuado.
5. Definir  las  formas  de  distribución  del  gas  natural  y  proponer  un  diseño,

posterior a la etapa de regasificación.
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1.2 Justificación del Tema
La creciente demanda energética que tiene el  país,  así  como el  incremento en los

precios de los combustibles tradicionales como el diesel, la gasolina y el búnker en el

mercado internacional, ha implicado que Costa Rica inicie un proceso de diversificación

en el uso de los combustibles y el empleo de nuevas fuentes energéticas alternativas.

Es por ello que desde hace algún tiempo atrás y con especial interés en los últimos tres

años, el gobierno costarricense analiza la posibilidad de importar  gas natural licuado

(GNL)  y  utilizarlo  como combustible  alternativo  en diferentes  procesos  de demanda

energética que actualmente se abastecen con combustibles tradicionales.

La principal propuesta la realiza el gobierno a través de RECOPE, consiste en que el

gas  natural  sea  una  alternativa  importante  para  el  proceso  de  transición  entre  los

combustibles derivados del petróleo y otras fuentes de energía renovable alternativas.

La idea es implementar el GN en muchas de las actividades de demanda energética

nacional, dentro de las cuales destaca la generación de energía eléctrica y el transporte

masivo. Pues en sectores como estos, el GN es ampliamente utilizado con éxito en

otras latitudes, por lo que para el caso de Costa Rica su implementación puede ser un

proceso  más  directo  y  de  corto  plazo,  pues  existe  la  posibilidad  de  apoyarse  en

tecnología  desarrollada  y  utilizada  de  muy  buena  manera  en  el  mercado  europeo,

asiático y norteamericano. 

El gas natural posee ciertas ventajas que favorecen su uso respecto al búnker, gasolina

o diesel, una de ellas es el precio en el mercado internacional. Para agosto del 2015 se

reporta un valor  de $180,30 (dólares americanos)  por cada metros cúbico de GNL,

mientras que para el búnker es de $330,2 para la gasolina de $662,8 y para el diesel de

$670,6. Sin embargo, se debe tener claro que la equivalencia energética del diesel con

el GNL se relaciona en una proporción de 1:1,8. Es decir, 1 litro de diesel equivale a 1,8

litros  de  gas natural  licuado energéticamente  hablando,  lo  cual  aún representa una

favorabilidad económica para el GNL. Por consiguiente el GNL se convierte en una

fuente energética muy atractiva dentro del mercado mundial, no solo por su potencial

ahorro  económico,  sino  por  su  posicionamiento  dentro  del  mercado  mundial,  pues
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existe una amplia disponibilidad de fuentes en el ámbito mundial capaces de generarlo.

En contra parte, el grado de implementación del GNL como combustible, resulta mucho

menor que el de los derivados del petróleo, esta diferencia es especialmente notable e

incremental  en  el  continente  americano,  donde  su  penetración  como  combustible

directo ha sido muy baja. De esta forma se puede establecer que el gas natural tiene

menor demanda  mundial que los combustibles mencionados, a pesar de que  su oferta

actualmente resulta  amplia,  lo  cual  garantiza su disponibilidad y  accesibilidad en el

mercado, además que se mantiene regulado sin tanta especulación y fluctuaciones,

situación que sí ocurre con los combustibles fósiles tradicionales.

Dentro de algunas de las razonas por la cuales se ha renovado el interés en profundizar

y actualizar estudios que permitan dimensionar la viabilidad económica para introducir

el gas natural como combustible alternativo en Costa Rica, SNC-Lavalin y Enerchem

(2012) considera en los próximos 25 años que:

(a)  En Costa  Rica actualmente no se produce o consume gas

natural;  (b)  hay  planes  de  expansión  y  modernización  en  la

capacidad de generación de electricidad por vía térmica (p. ej. La

planta  de  Moín  que  se  convertirá  a  ciclo  combinado);  (c)  los

planes de expansión de la Refinería de Moín en el Caribe podrían

potenciar, en caso de materializarse, el uso de gas natural para la

producción  de  hidrógeno  y  como  combustible  de  planta;  (d)

siguiendo el ejemplo internacional, existe la posibilidad de utilizar

el  gas natural  como combustible de transporte,  y (e) se podría

impulsar  el  uso del  gas natural  como combustible  industrial  (p.

25).

En vista de lo anterior,  abastecer parte de la demanda energética del país con gas

natural, resulta una opción muy atractiva y rentable; sin embargo, esta decisión tiene un

trasfondo  muy  profundo  a  nivel  de  desarrollo  ingenieril  y  de  implementación  de
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tecnologías, pues implica trabajar con un fluido con el que no se ha involucrado antes

en Costa Rica. 

Por otra parte, el gas natural utilizado como combustible, tiene además  del  beneficio

económico, muchas otras ventajas que se deben considerar y las cuales le confieren un

valor agregado mucho mayor, estas son un aporte valioso para analizar la integralidad

de un aprovechamiento energético de este fluido. Seguidamente se enumeran algunos

de los beneficios que se asocian al gas natural:  

1.2.1 Ventajas Ecológicas

El gas natural tiene una combustión limpia, se le considera como una fuente de energía

ecológica,  que  prácticamente  no  contamina  el  ambiente.  Esto  lo  explica  GASNOR

(2012) por las siguientes razones:
 Genera menos elementos contaminantes que los comburentes convencionales. 
 Produce entre un 25 % y un 30 % menos de emisión de Dióxido de Carbono que

el petróleo y entre un 40 % y 50 % menos que el Carbón. El beneficio ecológico

que genera este combustible, es uno de los aspectos de mayor relevancia a la

hora de compararlo con otros hidrocarburos, su impacto a nivel de emisiones de

carbono  y  de  toxicidad  es  mínimo,  con  lo  que  favorece  la  protección  de  la

atmósfera y reduce su contribución hacia los gases del efecto invernadero.  
 No desprende en su combustión cenizas, residuos sólidos ni tampoco óxidos de

azufre, responsables de la contaminación urbana. 
 Contribuye a la conservación de los bosques, al reemplazar el consumo de leña

para fines domésticos e industriales. 
 Su transporte y distribución por cañerías enterradas hacen que su impacto sobre

el paisaje sea mínimo.   

1.2.2 Seguridad que ofrece

En cuanto a las ventajas de seguridad, Ministerio de Energía y Minas de Perú (2009)

recalca las siguientes:  

• Los productos de la combustión completa del gas natural son vapor de agua y

dióxido de carbono.
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•  En caso de distribución por gasoducto, existe un menor riesgo dentro de zonas

residenciales e industriales, pues no se almacena dentro de las instalaciones,

sino que se distribuye a través de cañerías subterráneas. Además, como es más

liviano que el aire, se dispersa y diluye con rapidez si llegase a existir un escape

de gas. 
•  El rango de inflamabilidad es muy limitado. Si su presencia en el aire es menor

al  5 % o mayor al  15 % no se encenderá.  Esto reduce la  posibilidad de un

incendio o explosión accidental. 
• Si existe una pérdida o fuga de gas es posible detectarla de inmediato, debido a

que el  gas natural  llega a los  clientes  odorizado por  medio  de la  adición de

sustancias como el mercaptano, que permite que sea detectado por el sentido

del olfato.  

1.2.3 Ventajas Técnicas
 El gas natural  es un fluido no corrosivo.  Por lo tanto,  no es necesario tomar

medidas preventivas para evitar la corrosión causada por el fluido de trabajo.
 Los subproductos del proceso de combustión del gas natural no son corrosivos.

Por ende, no se requieren aplicar medidas preventivas en el sector industrial,

especialmente en calderas, hornos y quemadores.
 Presenta una baja densidad, lo cual facilita su trasiego. 
 El gas natural presenta alta eficiencia de combustión en comparación a otros

combustibles. El Gas Natural reporta un octanaje de aproximadamente de 130,

en contraparte por ejemplo, de la gasolina regular que presenta un octanaje de

91.  Además,  el  gas  natural  presenta  valores  de  poder  calorífico  (calor

desprendido  al  quemar  una  unidad  de  masa)  superiores  a  los  combustibles

convencionales. El valor del poder calorífico registrado para el gas natural es de

47 MJ/kg, mientras que para una gasolina típica es de 60 kJ/kg (GNV, 2010).   

Por  las  características  propias  de  la  cadena  de  valor  que  caracteriza  el

aprovechamiento de gas natural,  la participación en cualquiera de sus eslabones se

vuelve una decisión compleja que conlleva un análisis exhaustivo desde el punto de

vista de mercado, técnico y económico.
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Por ello, iniciar con la investigación  técnica relacionada, analizar las diversas ofertas de

tecnología  existentes  en  el  mundo,  estudiar  bibliografía  referente  al  desarrollo  de

proyectos  y  al  manejo  integral  del  gas natural,  así  como definir  las  condiciones de

diseño  de  proyectos  propias  para  la  zona  costera  costarricense,  son  pasos

fundamentales que el país debe ir dando de manera segura, basado en el estudio de

cada uno de los procesos que se involucran en un aprovechamiento energético de gas

natural. Esto permitirá orientar de manera certera, el desarrollo eventual de un proyecto

país para la importación del gas natural y la sustitución de combustibles tradicionales. 

Debido a los alcances del  presente trabajo, acá se pretende abordar el  análisis del

aprovechamiento de gas natural para la etapa de formación no criogénica. Para ello se

inicia el estudio a partir del almacenamiento criogénico (condensado) y desde ahí hasta

la distribución al consumidor final.

El enfoque que tratará con detalle este Trabajo Final de Graduación, consiste en el

diseño del regasificador para un proyecto de abastecimiento de gas natural en la región

de las costas costarricenses. Se elige esta zona, ya que el mismo, está concebido para

trabajar a partir de gas natural licuado (GNL) importado, el cual llegaría por medio de

buques especializados en el  transporte de fluidos criogénicos,  a  alguno de los  dos

principales  puertos  del  país,  a  saber,  Puerto  Moín en la  costa del  Caribe y  Puerto

Caldera en la costa del pacífico. La condición criogénica implica mantener un fluido en

estado de subenfriamiento para que permanezca condensado y a la mayor densidad

posible. El transporte del gas natural es necesario efectuarlo en estado criogénico para

poder aumentarle significativamente su densidad y así poder comprimirlo, de esta forma

se logra un volumen de esta 600 veces menos que en estado gaseoso, lo cual lo hace

manejable para su almacenamiento.  Es por  ello que la regasificación (transforma el

fluido de estado criogénico a gaseoso) está contemplada en la zona cercana a estos

puertos y posterior  a esta etapa, la empresa encargada del desarrollo del proyecto,

definirá la manera en la que se distribuirá el gas natural en su forma no criogénica a los

diversos puntos del país. 
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El proceso de regasificado es una etapa altamente sensible y de vital importancia en el

desarrollo de todo el aprovechamiento, en ella se transforma el gas de estado licuado

(GNL) al estado gaseoso. En esta etapa se logra obtener el fluido en su forma útil para

emplearse como combustible, pues una vez que el gas fue regasificado por completo,

este  se  encuentra  listo  para  su  distribución  y  utilización  directa  en  las  distintas

aplicaciones  comerciales,  industriales  y  de  transporte  para  su  consumidor.  De  una

regasificación adecuada depende la eficiencia neta del aprovechamiento y además la

implementación de la tecnología idónea permite garantizar la vida útil de los equipos y

la generación de gas natural de alta calidad.

De este modo,  el  presente Trabajo  Final  de Graduación respalda su importancia  al

proponer el diseño técnico de los regasificadores para las zonas costeras del país y

además brindar una perspectiva clara de la manera en la que se debe manejar el gas

natural en su forma no criogénica dentro de la realidad costarricense y en un afán por

lograr un combustible alternativo de alta calidad y rentabilidad para el consumidor final.

1.2.4 Gas natural en el contexto del plan Nacional de Energía 2015 – 2030.

El Plan Nacional de Energía 2015 – 2030 publicado por el gobierno en setiembre 2015

no contempla la utilización del Gas Natural dentro de la matriz energética nacional, esto

a pesar de las favorabilidades acá expuestas, no se asigna aún porcentaje específico

alguno ni sector que pueda cubrir su demanda con GN. 

Respecto a su inclusión como fuente energética alternativa, existe un ligero esfuerzo

orientado principalmente a la implementación de gas natural comprimido (GNC) en la

flota  vehicular  costarricense,  esto  mediante  la  publicación  de  dos  decretos  que

disminuirán  el  impuesto  selectivo  de  consumo  a  vehículos  que  funcionen  100  %

eléctricos,  híbridos,  de  gas  natural  y  de  gas  de  petróleo  licuado,  sin  embargo  es

importante  destacar  que el  país  aún no cuenta con la  infraestructura  para manejar

GNC.

Por su parte en lo que respecta al desarrollo de un aprovechamiento energético de gas

natural  a  nivel  país  estable  únicamente  que  representa  otra  posibilidad  para  la

16



diversificación de la matriz energética. Sin embargo señala que la introducción de este

combustible en países importadores requiere de volúmenes de consumo importantes,

que en el  caso de Costa Rica se lograría  incorporando el  gas natural  en la matriz

eléctrica,  lo  cual  indica  el  plan  que  es  poco  probable  debido  a  que  el  modelo  de

generación eléctrica que ha decidido el país se basa en fuentes limpias y renovables,

independientes  a  los  combustibles  fósiles,  recurriendo  a  la  generación  térmica  de

manera  ocasional.  Bajo  esta  línea  de  pensamiento  el  plan  define  dos  acciones

estratégicas respecto a la posible implementación del GN: 

1“Determinar la viabilidad de introducir el gas natural como sustituto de derivados del

petróleo.

Acciones:

a. Crear la normativa para la regulación de la cadena de suministro de gas natural.

Plazo: julio de 2017.

b.  Elaborar  análisis  de  proyectos  para  la  incorporación  del  gas  natural  a  la  matriz

energética nacional. Plazo: permanente.”

Ante esto se vuelve complejo pensar en el desarrollo de un aprovechamiento de estas 

características a corto plazo.

1.3 Antecedentes
En  el  ámbito  internacional  existe  una  gran  cantidad  de  proyectos  vinculados  al

aprovechamiento  de  gas  natural  como combustible  y  que  forman  parte  del  cambio

energético de la nueva época.

A  nivel  nacional  no  se  cuenta  con  antecedentes  de  proyectos  ni  investigaciones

relacionadas  con  el  gas  natural  como  sustituto  parcial  de  otros  combustibles  y  la

viabilidad de su uso energético en Costa Rica.

1 Tomado de: Dirección Sectorial de Energía (DSE), (2015). VII Plan Nacional de Energía 2015 
-2030. Diversificar la matriz energética p 136. 

17



 Sin embargo, en los últimos años la Refinadora Costarricense de Petróleo (RECOPE)

se ha interesado en la búsqueda de fuentes energéticas alternativas y en especial,

fuentes energéticas que presenten un menor impacto ambiental. Es por esto, que la

consultora canadiense SNC-LAVALIN ha preparado un informe llamado “Perspectivas

del potencial uso de Gas Natural en Costa Rica”, en el cual se provee una perspectiva

de la implementación a nivel nacional del Gas Natural como combustible alternativo en

un  horizonte  de  análisis  de  25  años.  En  este  informe  se  consideran  y  analizan

elementos tales como la cadena de suministro y distribución en Costa Rica, escenarios

de demanda local, oferta disponible en la región, proyección del costo-beneficio de su

uso, análisis de competitividad respecto a los productos sustitutos y la estrategia para la

introducción y el uso del combustible en el país. El contenido capitular de este informe

se muestra a continuación.

Capítulo 1. Resumen Ejecutivo.

Capítulo 2. Análisis integral de la cadena de gas natural/gas natural licuado

(GNL).

Capítulo 3. Cadena de suministro recomendada para Costa Rica hasta el

usuario final.

Capítulo  4.  Tamaño de  lote  o  parcela  de  gas  natural  y  la  frecuencia  de

embarque recomendada.

Capítulo 5.  Oferta de GNL disponible en la región a mediano y largo plazo.

Capítulo  6.  Precios  CFR  del  GNL  en  terminales  de  recibo  en  puertos

costarricenses, actual y proyectado respecto con respecto a sus sustitutos.

Capítulo 7. Programa de inversión de capital requerido (estimado clase V)

para la   terminal de recibo, almacenamiento y regasificación.

Capítulo 8. Programa de inversión (estimado clase V) y costo de operación

para el resto de la cadena de suministro hasta el consumidor final.

Capítulo 9. Programa de inversiones desglosado por proyectos.

Capítulo 10. Proyección del costo-beneficio de toda la cadena de valor.

Capítulo 11. Análisis de la competitividad del gas natural con respecto a los

productos internos regulados de los productos sustitutos.
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Capítulo 12. Estrategia para la introducción y uso del gas natural en Costa

Rica. 

También se dispone de un Trabajo Final de Graduación de la Escuela de Ingeniería

Química de la Universidad de Costa, titulado como “Diagnóstico del plantel de RECOPE

en  Moín  para  el  almacenamiento  de  gas  natural  licuado”.   En  este  trabajo  de

graduación, tal y como lo indica el título, se realizó un diagnóstico de las instalaciones

del  plantel  de  RECOPE en  Moín  para  determinar  la  factibilidad  de  almacenar  gas

natural  licuado.  Los  resultados  indicaron lo  siguiente:  la  infraestructura  portuaria  es

incapaz  de  recibir  buques  metaneros  de  gran  calado,  no  se  cuenta  con  la

infraestructura  para  almacenar  gas  natural  licuado  y  además  no  existe  suficiente

espacio para construir los tanques de almacenamiento. Sin embargo, RECOPE cuenta

con un terreno aledaño al  plantel  en el  cual  se podría desarrollar  la  infraestructura

requerida. 

1.4 Alcance
En  primer  lugar,  se  brindará  una  contextualización  del  uso  de  gas  natural  como

combustible alternativo en Costa Rica. De forma tal, que el presente Proyecto Final de

Graduación forme parte de la estrategia para implementar e incentivar el uso de gas

natural  en  el  país,  como combustible  de  transición  hacia  un  futuro  energético  más

sostenible. Además, se logren definir las ventajas competitivas del uso del gas natural

sobre los combustibles convencionales, entre ellas económicas, técnicas, de seguridad

y en especial ecológicas.

Se  realizará  un  análisis  exhaustivo  de  las  tecnologías  existentes  en  el  mercado

internacional para el manejo de gas natural. Este análisis contemplará la investigación y

el estudio de la amplia gama de tecnologías diseñadas para el manejo de gas natural

regasificado.  Específicamente  para  los  procesos  de  compresión,  evaporación  y

distribución correspondientes a la etapa de regasificación del gas natural. Por lo tanto,

se investigará y se analizará los distintos procesos de regasificación del gas natural y

los equipos involucrados en estos procesos.
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Por medio de este análisis, se tendrá una base sólida para seleccionar la tecnología

más adecuada.  Esta  selección  se  efectuará  en  función  de distintas  variables,  tales

como son: las condiciones termodinámicas del fluido de entrada en estado criogénico y

del  fluido  de  salida  en  estado  no  criogénico,  naturaleza  del  medio  y  condiciones

ambientales de las costas de Costa Rica, demanda nacional del combustible, costos

económicos y disponibilidad de recursos La tecnología seleccionada además de cumplir

los requerimientos antes mencionados y garantizar un desempeño óptimo y eficiente,

caracterizará el proceso de regasificación del gas natural licuado y determinará los tipos

de evaporadores, bombas y sistema de distribución a utilizar.

De  esta  manera,  una  vez  caracterizado  el  proceso  y  la  forma  de  regasificación

empleada, se diseñarán los equipos mecánicos que compondrán el regasificador de

gas  natural  licuado.  Este  diseño  incluirá  las  especificaciones  mecánicas  de  los

principales  equipos del  regasificador,  análisis  de  los  materiales  constructivos de los

elementos mecánicos y los planos y diagramas de interconexión de los equipos.  El

dimensionamiento de los equipos utilizados dependerá de la proyección de la demanda

nacional  de  gas  natural  y  del  desarrollo  de  los  proyectos  que  contribuyan  al

aprovechamiento del gas natural en el país. 

Finalmente, se definirán las distintas formas de distribución del gas natural luego del

proceso  de  regasificación,  y  se  dará  una  propuesta  aplicable  a  nivel  nacional.  Se

determinará la viabilidad de diferentes maneras de distribución hasta los centros de

consumo  del  país,  ya  sea  por  medio  de  gasoductos,  por  medio  de  camiones

semirremolques, o una combinación de ambos métodos de distribución, según sea el

requerimiento y la necesidad de los consumidores finales.  

1.5 Limitaciones
El desarrollo de este proyecto de graduación se contextualiza dentro de la realidad

costarricense. Por lo tanto, se debe entender con detalle  la información referente que

existe en el país y las condiciones que rodearán la ejecución del presente trabajo, de

modo que se tenga claro las limitaciones que se encontrarán en la consecución de los

objetivos, a continuación se citan aquellas ya identificadas.
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 Disponibilidad de información: Respecto a referencias bibliográficas de autores

costarricenses y libros, artículos o informes de ingeniería de temas relacionados

contextualizado para  Costa  Rica,  la  producción  literaria  ha  sido  muy escasa.

Además, el aprovechamiento de gas natural no figura (al menos oficialmente)

dentro de los proyectos de interés de las universidades nacionales.
 Antecedentes de Proyectos:  No existe  ningún proyecto  de carácter  público  o

privado de esta naturaleza en funcionamiento en Costa Rica que sirviera como

referencia  para  este  trabajo.  Esto  implica  que  tampoco  hay  mano  de  obra

especializada  como  para  brindar  asesoría  en  el  tema.  Esta  misma  carencia

sucede con los profesionales del campo, pues al no haber espacio laboral en el

país para esta área,  no hay entonces especialistas con conocimiento técnico

desarrollado.
 Dependencia de un análisis y registro de datos de la etapa criogénica: Debido a

los alcances de esta propuesta y a la delimitación realizada del tema, el enfoque

técnico que se analizará se orienta únicamente al manejo del gas natural en su

forma no criógenica. Sin embargo, existe una relación completa y directa con la

etapa criógenica, ya que, el fluido que abastece la regasificación se encuentra en

su  forma  criogénica  (condensado).  Esto  significa  que  las  condiciones  y

consideraciones de diseño que se adapten para la regasificación, se encontrarán

condicionadas  por  el  manejo  criogénico  adecuado,  el  cual  no  es  objeto  de

análisis para este estudio.
 Incertidumbre  respecto  al  puerto  que  se  empleará  para  la  importación:  La

iniciativa  de  aprovechamiento  de  gas  natural  en  Costa  Rica  está  liderada

principalmente por RECOPE (Refinadora Costarricense de Petróleo) pero no se

cuenta todavía  con la  definición exacta del  puerto (Caldera o Moín)   que se

utilizaría para la importancia del GNL. Por ello, será necesario que el diseño sea

adaptable a ambas regiones costeras. 
 Demanda de consumo indefinida:  Debido a las variables mencionadas y a la

incertidumbre que existe respecto a la demanda de gas natural que habrá en el

país,  de  momento  resulta  imposible  establecer  un  valor  exacto  de  demanda
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energética para este  combustible  y  esto  limitará  el  dimensionado preciso del

regasificador. 
 Manejo de tiempos: RECOPE no tiene una proyección clara del tiempo para el

desarrollo de una planta de regasificación, de momento es solo una iniciativa y

no un proyecto concreto, por lo que existen vacíos en cuanto a especificaciones

y requerimientos se refiere.
 Carencia de un marco legal técnico: No existe normativa específica en Costa

Rica para el dimensionamiento de una planta de regasificación ni sus accesorios,

aunque  sí  hay  referencia  a  nivel  internacional  y  regulaciones  de  ASME

(American Society of Mechanical Engineers).
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Capítulo 2: Metodología 
Para la realización de este trabajo final de graduación y el cumplimiento de todos los

objetivos propuestos que llevaron al diseño final  de  los elementos mecánicos de un

regasificador para gas natural, se desarrolló una metodología adecuada y sistemática

que permitió tener los entregables de análisis, comparación y diseño que planteaban los

alcances propuestos.

La metodología que se siguió fue tanto descriptiva como investigativa, además de que

se contextualizaron varias variables técnicas dentro de la realidad de Costa Rica, de

modo  que  se  responda  a  la  contextualización  total  de  un  proyecto  país  de  esta

naturaleza.  Ello  implicó  tropicalizar  tecnologías  y  procesos,  basado  en  estudio  y

proyectos internacionales.

2.1 Metodología seguida para cada objetivo

Para  cumplir  el  primer  objetivo  específico,  referente  al  análisis  de  las  tecnologías

existentes para el manejo de gas natural en estado no criogénico se inició con una

investigación  respecto  a  las  tecnologías  que  ofrece  el  mercado  para  los

aprovechamientos  de  gas  natural  y  puntualmente  para  la  regasificación.

Posteriormente, se sintetizaron de manera descriptiva las más importantes y de posible

aplicación práctica en el país, de modo que se pudo establecer el criterio necesario

para efectuar consideraciones de diseño necesarias para llegar a elegir la tecnología

más conveniente para la ejecución de un proyecto de carácter público o privado.

Seguidamente,  para alcanzar  el  segundo de los  objetivos específicos,  el  cual  es  la

definición de las condiciones de manejo a las cuales  estará expuesta la  tecnología

seleccionada, se definieron nueve aspectos básicos a considerar en la comparación de

las  tecnologías  estudiadas,  para  poder  establecer  así  un  mismo  método  de

comparación directa y objetivos que involucre a cada una.
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El tercero de los objetivos propone la selección de la tecnología apropiada según las

condiciones previamente definidas en los capítulos tres y cuatro, de modo que para ello

la metodología utilizada fue la justificativa, para poder distinguir cual es la selección de

tecnología más viable y acertada para el país en el contexto de proyecto descrito.

Para ello se realizó un estudio de las particularidades ambientales que imperan en las

zonas costeras del país, así como la determinación de las condiciones y requerimientos

técnicos  propios  de  la  regasificación.  Es  decir,  se  establecieron  presiones,

temperaturas, humedades, volumen, densidad, demanda de gas natural proyectada y

otras características determinantes en el manejo de este fluido en los procesos que

conforman el regasificado. 

Para  la  determinación  de  estos  parámetros  de  diseños  y  delimitación  del  proyecto

planteado, fue fundamental el estudio realizado en 2012 por la consultora SNC-Lavalin

& Enerchem Tek  para RECOPE, en el cual se analiza la perspectiva sobre el potencial

uso del  Gas Natural  en Costa Rica,  además la  Tesis  de Licenciatura de Ingeniería

Química de la Universidad de Costa Rica elaborado por Óscar Acuña Díaz titulada:

“Estudio  de prefactibilidad técnico y  financiero  para evaluar  la  conveniencia  de una

terminal de importancia de gas natural licuado en las cercanías de puerto Moín, Limón”.

Para caracterizar las zonas costeras costarricenses, se emplearon estudios publicados

en la Revista de Biología Tropical de la Escuela de Biología de la Universidad de Costa

Rica  (ver  detalle  de  la  referencia  en  la  bibliografía)  en  donde  se  resumen  las

condiciones  climáticas  que  imperan  en  las  zonas  propuestas  para  el  desarrollo  del

proyecto.

El cuarto de los objetivos es el más fuerte y de mayor alcance, pues corresponde al

diseño del  regasificador,  para ello  se ejecutó una etapa cuantitativa,  la  cual  estuvo

formada por el dimensionamiento de elementos mecánicos, la elaboración de planos y

de  diagramas  de  interconexión  de  equipos,  para  así  lograr  una  propuesta  final  de

diseño que se  acopla  al  esquema de demanda proyectado y  a  las  condiciones  de
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proceso simuladas con el software HYSYS de Aspentech®. En las siguientes secciones

se ampliará sobre la metodología de diseño empleada.

El quinto y último de los objetivos estaba enfocado a definir las formas de distribución

de gas natural posteriores a la etapa de regasificación. Para ello, se aplicó nuevamente

una metodología descriptiva breve y analítica, en la cual se establecieron las distintas

opciones  para  la  distribución  del  gas  natural  en  estado  no  criogénico.  Además,  se

realizó  una propuesta  de diseño para un  gaseoducto  de distribución,  el  cual  fue el

medio de transporte elegido. En este ejercicio se plantean siete distintos métodos para

el  cálculo  de  presión  en  el  gaseoducto  y  a  partir  de  los  mismos  se  efectúa  el

dimensionamiento complemento del proceso y equipo. 

Acceso a fuentes de información

La información originada en Costa Rica y en general en Centroamérica, asociada a la

generación del gas natural y a proyectos de aprovechamiento de este combustible es

muy escasa. Sin embargo a nivel internacional sí se encontraron diversas fuentes tanto

académicas  como  industriales  referentes  a  este  tema.  La  búsqueda  de  proyectos

internacionales en la web, así como la lectura de artículos y publicaciones, formaron

una base sólida para la compresión de los detalles asociado a este trabajo en toda su

etapa de desarrollo.

La principal fuente de información certera, de fácil acceso y la cual resultó clave en la

investigación,  fueron  los  mismos  funcionarios  de  RECOPE,  quienes  aportaron  gran

cantidad de material bibliográfico a esta investigación, en su mayoría proveniente del

American Institute of Chemical Engineers (ALChE). En estos documentos se describen

las principales tecnologías de regasificación, así como las condiciones termodinámicas

para el manejo del fluido.

Por otra parte, fue de gran valor la consulta de libro de termodinámica clásica para

ingenieros de autores como Cengel y Boles, tanto para la definición de condiciones de

proceso como para el diseño del intercambiador de calor.
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Recursos

En la elaboración del documento final y en la simulación de comparaciones cualitativas

y cuantitativas se empleó el paquete Microsoft Office 2007® que incluye versiones de

Excel® y de Word®. Adicionalmente para simular las condiciones de proceso tanto del

gas  natural  licuado  como  del  gas  natural  se  empleó  un  software  de  estados  y

propiedades termodinámicas, llamado HYSYS de Aspentech® volumen 7.2, en total se

corrieron  14  simulaciones.  Para  plasmar  el  diseño  mecánico  del  regasificador,  se

empleó el software Solid Works® versión 2013, a partir del cual se generaron el plano y

el sólido correspondiente. 

Metodología de diseño del regasificador

El regasificador consiste en un intercambiador de calor, por lo que el diseño del mismo

debe seguir una metodología esquemática que considere todos los aspectos técnicos y

de proceso relevantes para obtener un equipo confiable y de acuerdo a las necesidades

del proyecto. Para conseguir esto de manera sistemática se emplea el método de Kern,

el cual se plantea de la siguiente manera:

1. Definición del problema: 

Está relacionado con los parámetros del proceso, condiciones de operación, y el medio

ambiente en  el  que  el intercambiador  de  calor va  a ser  operado.  Requiere  de  la

definición de parámetros de diseño tales como la temperatura y presión de entrada,

caudales,  el  calor  requerido,  las  pérdidas  de  carga  térmica admisible,  y las

fluctuaciones en los parámetros de proceso; además de establecer condiciones físicas

como tamaño general, diseño, peso, resistencia a la corrosión y otros.

Los principales factores que se considerados son:
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a) Condiciones  climáticas:  Ambiente  de  calor  extremo,  precipitaciones,  alta

humedad,  cercanía  a  la  costa  (alta  concentración  de  sales)  y  exposición  a

esfuerzo externos producto de sismos, huracanes, oleaje y vientos.
b) Operación: Entorno marítimo, tropical, sísmico, huracanes, y polvo de arena.
c) Espacio  disponible:  Área de terreno de finca y  mar  abierto.  No hay  mayores

limitantes  en cuanto a  la  accesibilidad ni  espacio asignado al  proyecto,  pues

corresponde a un terreno propiedad de RECOPE, ubicado en las cercanías de

Puerto Moín, Limón.
2. Tipo de Intercambiador

Según las especificaciones del problema y la experiencia previa, se define  el tipo de

construcción del intercambiador y el arreglo mediante el cual se moverá el flujo. En la

selección del tipo de intercambiador se consideró:

 Fluidos: se manejará como fluido térmico el agua de mar y como receptor de

energía, el Gas Natural Licuado.
  Las  presiones  de  funcionamiento y  temperaturas  a  la  entrada  y  salida  del

intercambiador.
 Las incrustaciones producto del fluido que se maneja se esperan que sea altas y

que se requiera de mantenimiento constante para garantizar que no existe una

afectación considerable en el área de transferencia de calor.
 No se permite la fuga o contaminación de un fluido con el otro.
 Posible  costo y la  tecnología  de fabricación  de  intercambiadores  de calor

disponible, el cual se detalló en la sección de análisis de tecnologías (capítulo 4

de este documento).
3. Selección de la superficie de transferencia

Se  elige  la  configuración  de  bastidor  abierto en  la  selección central  de  la

geometría o configuraciones propias del rendimiento de transferencia de calor

deseada dentro de la presión especificada, además de las condiciones típicas a

la que se verá expuesta la tecnología tal como incrustaciones y corrosión.  Otro

aspecto muy destacado para emplear esta configuración es la accesibilidad para

mantenimiento, reparaciones y la facilidad de limpieza por medios mecánicos, el

cual introduce costos mínimos en el aspecto operacional. Además, la asignación
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del lado del intercambiador en el cual trasegarán los fluidos es una consideración

importante, para este caso el agua pasará por exterior de los tubos y el GNL por

el interior del mismo, esto mediante un arreglo concéntrico y uniforme.

4. Diseño Termo-hidráulico

Para esta etapa se elige un método de cálculo apropiado que permita determinar

la cantidad de calor requerida y caída de presión generada por el intercambiador.

El mismo se describe en la sección 6.4. 

Estas  cuatro  etapas  de  análisis  y  definición  descritas,  conformaron  la  base  para

plantear un diseño objetivo y que considera todos los aspectos significativos. En las

diferentes secciones de los capítulos siguientes, se presentará el desarrollo respectivo

de esta metodología. 

Marco Teórico

Capítulo 3: Perspectiva del uso de gas natural
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3.1 Generalidades del gas natural

3.1.1 Definición de gas natural

De  acuerdo  con  Rojey  (1997),  el  gas  natural  se  define  como  una  mezcla  de

hidrocarburos como metano, etano, propano, butano y pentano, así como pequeñas

cantidades  de  otros  compuestos  como  dióxido  de  carbono,  sulfuro  de  hidrógeno,

nitrógeno y helio. Todos ellos existentes en fase gaseosa o en solución con petróleo en

depósitos  naturales  subterráneos  y  en  condiciones  correspondientes  a  dichos

depósitos.

3.1.2 Historia del gas natural

De acuerdo  con  Mokhatab  (2006),  el  descubrimiento  del  gas  natural  cita  desde  la

antigüedad en el Medio Oriente. Hace miles de años, se observó que el gas natural se

filtraba  por  ciertas  zonas  de  la  superficie  terrestre  y  se  encendía  por  medio  de

relámpagos  formando  llamas  ardientes.  En  Persia,  Grecia  e  India,  construían  los

templos  alrededor  de  estas  llamas  “eternas”  para  realizar  sus  ritos  religiosos.  Sin

embargo, su valor energético no fue reconocido hasta aproximadamente el año 900 AC

en China y la primera perforación china para extracción de gas natural se realizó cerca

del año 211 AC. En Europa, el gas natural era desconocido hasta que fue descubierto

en  Gran  Bretaña  en  1659  y  se  comercializó  hasta  1790.  Por  otro  lado,  en  Estado

Unidos fue hasta 1821 en Fredonia, que ciudadanos americanos observaron burbujas

de gas natural  elevarse sobre la superficie de un arroyo.  William Hart,  considerado

como el padre del gas natural en América, excavó el primer pozo de gas natural.

Históricamente, el  gas natural  fue descubierto como consecuencia de la exploración

para  la  búsqueda  de  yacimientos  de  petróleo.  El  gas  natural  era  a  menudo  un

subproducto  no  deseado cuando se  realizaban perforaciones  para  la  extracción  de

crudo  y  se  intervenía  en  yacimientos  de  gas  natural.  Los  trabajadores  se  veían

obligados  a  detener  la  perforación  para  permitir  la  ventilación  y  la  difusión  del  gas

natural en el aire. Sin embargo, y especialmente luego de la escasez de petróleo a

partir de los años setentas, el gas natural se ha convertido en una importante fuente
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alternativa de energía para el mundo. A lo largo del siglo XIX, se utilizó el gas natural

exclusivamente como fuente de luz y su uso se mantuvo localizado debido a la falta de

tecnologías de transporte, que impedía trasladar grandes cantidades de gas natural a

través de largas distancias. En 1890 se produjo un cambio importante al inventarse los

acoplamientos de tuberías a prueba de fuga, pero el transporte a clientes de largas

distancias se convirtió en práctica hasta el año de 1920, cuando se lograron grandes

avances tecnológicos en las tuberías. Por otra parte, fue hasta después de la Segunda

Guerra Mundial  que el uso de gas natural creció rápidamente debido al gran desarrollo

de redes de tuberías y sistemas de almacenamiento (Mokhatab, 2006).

3.1.3 Origen y composición del gas natural

Debido a que el gas natural es un combustible fósil, este energético se encuentra en la

naturaleza  como depósitos de roca en la corteza terrestre, ya sea disuelto con otros

hidrocarburos más pesados y agua o por sí mismo. El gas natural se encuentra bajo

presión y es el resultado de la degradación de la materia orgánica acumulada en los

últimos millones de años. La materia orgánica es el resultado de la acumulación de los

restos de plantas y animales. Con el tiempo, la arena y el limo de la corteza terrestre se

transforma en roca, este material rocoso cubre y deja atrapada la materia orgánica,

para que finalmente la presión y el calor transformen la materia orgánica en carbón,

petróleo  y  en  pequeñas  burbujas  de  gas  inodoro  conocido  como  gas  natural

(Administración de la información energética de los Estados Unidos, 2013).

Existen  dos  mecanismos  principales  de  esta  degradación,  ellos  son:  Biogénico  y

Termogénico.  El  gas  biogénico  se  forma  en  aguas  poco  profundas  y  bajas

temperaturas,  y  es  el  producto  de  la  descomposición  bacteriana  anaeróbica  de  la

materia orgánica sedimentaria. Está compuesto de metano casi en su totalidad. Por otro

lado, el gas termogénico se forma a mayores profundidades y puede ser el resultado ya

sea, del  craqueo2 térmico de la materia orgánica en hidrocarburos líquidos y gas o, el

resultado del  craqueo térmico del petróleo a altas temperaturas en gas y pirobitumen

2 El craqueo es el proceso químico de descomposición de las moléculas de un compuesto en 
un compuesto más simple.
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(mineral asfáltico). El gas termogénico está compuesto de metano y concentraciones

significativas  de  otros  hidrocarburos  como  el  etano,  propano,  butano  y  otros  más

pesados (Mokhatab, 2006).

La ciencia que estudia la estructura y los procesos de la Tierra es la Geología. Los

geólogos  son  los  encargados  de  localizar  los  tipos  de  rocas  capaces  de  contener

importantes yacimientos de gas natural y petróleo. Actualmente la geología cuenta con

tecnologías  avanzadas  para  la  detección  de  fuentes  de  gas  natural,  entre  ellos  se

puede mencionar los estudios sísmicos y el estudio de muestras de rocas de la tierra.

En este último, se toman muestras y se realizan las mediciones correspondientes, de

manera que se logran localizar fuentes importantes de gas natural. En el caso de los

estudios sísmicos, se utilizan ecos producidos por una fuente de vibración situada en la

superficie de la tierra, para recoger información de los yacimientos ubicados debajo de

las rocas fósiles. Algunas veces es necesario utilizar pequeñas cantidades de dinamita,

como pólvora de explosión, para generar la vibración requerida. De esta manera se

recopila  información  valiosa  y  se  determina  cuales  son  los  lugares  óptimos  para

perforar pozos. Algunas de estas áreas se encuentran en suelos terrestres y otros en

alta  mar,  a  profundidades  muy  grandes  en  el  océano.  Por  lo  tanto,  una  vez

determinadas las zonas ricas en gas natural, se realiza la perforación y el gas natural se

trasiega  hasta  la  superficie  de  la  tierra  a  través  del  pozo  en  grandes  tuberías

(Administración de la información energética de los Estados Unidos, 2013).

El principal componente del gas natural es el metano, un gas compuesto por un átomo

de carbono y cuatro átomos de hidrógeno. Otros constituyentes conocidos como gases

asociados,  son  los  hidrocarburos  parafínicos3 tales  como  el  etano,  propano  y  los

butanos  (también  conocidos  como  subproductos  del  gas  natural).  Además,  puede

contener nitrógeno,  dióxido de carbono,  sulfuro de hidrógeno y pequeñas trazas de

argón, hidrógeno y helio. Otros componentes que podrían estar presentes en el gas

3 Los hidrocarburos parafínicos son compuestos formados únicamente por átomos de carbono 

e hidrógeno con fórmula general Cn H 2n+2 , donde n es un número entero.
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natural son: una pequeña proporción de hidrocarburos  
+¿
C5

¿ , compuestos aromáticos

tales como el benceno, tolueno y xilenos, los cuales traen problemas de seguridad por

su  toxicidad,  algunos  contaminantes  ácidos  en  pequeñas  cantidades  como  los

mercaptanos R-SH, el sulfuro de carbonilo (COS) y el disulfuro de carbono ( CS2 ), y

por  último  el  mercurio,  como  metal  en  fase  de  vapor  o  como  compuesto  órgano-

metálico en fracciones líquidas. El mercurio aunque esté presente en concentraciones

muy  pequeñas,  puede  ser  perjudicial  debido  a  su  toxicidad  y  a  sus  propiedades

corrosivas (reacción con aleaciones de aluminio) (Mokhatab, 2006).

Según su composición química, el gas natural puede ser clasificado en húmedo y seco.

El gas natural es considerado “seco” por la poca capacidad de producir hidrocarburos

líquidos de gas natural (LNG)4 y no, precisamente por no contener vapor de agua. Tanto

en  condiciones  de  yacimiento  como  en  condiciones  de  superficie,  la  mezcla  de

hidrocarburos  permanece  en  estado  gaseoso.  El  gas  natural  seco  está  constituido

fundamentalmente por metano y etano, con pequeños porcentajes de compuestos más

pesados.  La  producción  de  condensados  de  gas  natural  seco  (GNL)  se  logrará

únicamente  a  temperaturas  criogénicas.  En  contraste,  cuando  se  presentan

hidrocarburos líquidos en el gas natural (LNG), es considerado gas natural “húmedo”.

La mezcla de hidrocarburos puede permanecer en estado gaseoso a las condiciones de

los  yacimientos,  sin  embargo  una  vez  expuesta  a  las  condiciones  ambientales  de

superficie, se forma una mezcla de dos fases conteniendo hidrocarburos líquidos. El

gas  natural  húmedo  está  compuesto  por  metano,  etano  y  otros  componentes  más

pesados  que  son  licuables  a  determinadas  condiciones,  donde  los  gases  del  gas

natural  no  lo  son.  El  gas  natural  húmedo  juega  un  papel  muy  importante  en  la

comercialización del gas natural debido a su riqueza líquida. Los líquidos de gas natural

4 LGN corresponde a los líquidos del gas natural, que se obtienen en los procesos de extracción y/o
fraccionamiento del gas natural húmedo. GNL corresponde al gas natural licuado que se alcanza a

temperaturas criogénicas del orden de los 113 K (-160 °C). 
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producto de la condensación de los compuestos más pesados del gas natural, tienen

alto poder de comercialización en el mercado. 

El gas natural húmedo también puede contener gases derivados del azufre, dióxido de

carbono  y  vapor  de  agua.  Según  sea  la  composición  de  estos  en  el  gas  natural

húmedo, se puede clasificar en: Gas ácido o amargo, cuyo contenido de sulfuro de

azufre ( H 2S ) es mayor a 4 ppm (partes por millón) por cada pie cúbico de gas. Gas

dulce, el cual contiene cantidades de sulfuro de azufre ( H 2S ) menores a 4 ppm por

cada pie cúbico de gas y menos del 3% en base molar de dióxido de carbono ( CO2 ).

Y gas hidratado, cuyo contenido de agua es de más de siete libras por cada millón de

pies cúbicos normales de gas (7 lb de agua/ MMPCN) (Fuentes, 2010).

La composición del gas natural puede variar ampliamente y depende de ciertos factores

tales  como  el  origen  de  formación  y  el  depósito  del  que  se  extrae.  Dado  que  la

composición del gas natural no es constante, existen métodos de prueba estándar y

análisis  cuantitativos  y  cualitativos  que  permiten  determinar  la  composición  del  gas

natural. A continuación se muestra una tabla en la que se describe la composición típica

del gas natural antes de cualquier proceso de refinación:
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Tabla 3.1 Composición típica del gas natural5.

Nombre del compuesto

químico

Fórmula química Volumen (%)

Metano CH4 Mayor al 85

Etano C2H6 3-8
Propano C3H8 1-2
Butano C4H10 Menor al 1
Pentano C5H12 Menor al 1

Dióxido de carbón CO2 1-2
Sulfuro de hidrógeno H2S Menor al 1

Nitrógeno N2 1-5
Helio He Menor al 0,5

Los subproductos del gas natural antes mencionados, etano, propano y butanos, se

separan en una planta de procesamiento de gas y se preparan debidamente para usos

en  diversas  aplicaciones.  Estos  subproductos  se  eliminan  debido  a  que  son

hidrocarburos  más  pesados  que  el  metano,  pueden  producir  condensados  del  gas

natural y causar accidentes durante la combustión del gas natural. El vapor de agua

también se remueve por estos motivos y para evitar la formación de hidratos de metano

a temperatura ambiente y presiones elevadas, que pueden obstruir el trasiego de gas

natural por gaseoductos. Los compuestos de azufre son eliminados hasta niveles muy

bajos, con el objetivo de evitar corrosión, evitar la disminución del poder calorífico del

gas natural y reducir las emisiones de compuestos de azufre contribuyentes a la lluvia

ácida. Más adelante, se explicará con más profundidad en qué consiste una planta de

procesamiento de gas natural, sus etapas y demás elementos involucrados.

3.1.4 Fuentes de gas natural

Según Mokhatab (2006),  el  gas  natural  puede clasificarse  en tres  grupos  según la

fuente de origen del cual ha sido extraído. Esta clasificación es la siguiente: (1) gas no

5 Tabla elaborada a partir de los datos tomados de Mokhatab, S. (2006). Handbook of Natural 
Gas. Transmission and Processing, p. 3. 
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asociado  producido  en  yacimientos  convencionales;  (2)  gas  asociado  producido  en

campos de gas convencionales; y (3) gas continuo o no convencional.

3.1.4.1 Gas natural no asociado

El gas natural no asociado es producido en yacimientos fósiles dónde no se encuentra

conjuntamente con el petróleo. Puede encontrarse como gas natural húmedo ácido, gas

natural húmedo dulce o gas natural seco. Este tipo de gas natural puede ser tratado y

distribuido  sin  necesidad  del  proceso  de  separación  del  crudo  de  petróleo.  El  gas

natural no asociado en yacimientos de gas seco, está compuesto principalmente por

metano en una concentración porcentual mayor al 90 % con pequeñas cantidades de

pentanos y compuestos más pesados (Fuentes, 2010).

3.1.4.2 Gas natural asociado

 El gas natural asociado es producido en yacimientos petrolíferos y por lo tanto, se

mantiene  en  contacto  y/o  disuelto  con  el  petróleo.  La  producción  de  gas  natural

asociado es un proceso inevitable al extraer el crudo de petróleo de los yacimientos.

Aunque se intente minimizar o evitar que se produzca gas asociado en la extracción de

petróleo  por  medio  de  diseños  especiales  de  terminales  y  buenas  manejos  de  los

depósitos, siempre existe una cantidad de gas natural asociado que se genera al salir

de solución con el crudo, debido a una reducción de presión producida en la tubería de

succión o en la superficie del pozo de extracción. 

El método de extracción de gas natural asociado se lleva a cabo por medio de una

bomba neumática de pozo.  Esta bomba comprime la  mezcla de gas y la inyecta a

través de una válvula de elevación de gas a la tubería de la columna de petróleo crudo.

Cuando el fluido alcanza la superficie del pozo petrolífero, la mezcla de petróleo y  gas

pasa  a  una  planta  de  separación,  donde  la  presión  cae  casi  hasta  la  presión

atmosférica en dos etapas. El petróleo crudo y el agua salen de la parte inferior del

separador a la presión más baja y son bombeados a los tanques para la separación del

petróleo y el agua. Por otra parte, el gas producido en el separador junto al gas que

sale  de  solución  con  el  petróleo  producido,  son  luego  tratados  en  una  planta  de
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procesamiento de gas para separar los líquidos de gas natural (LGN) tales como el

propano y el butano o una mezcla de ambos (GLP, gas licuado de petróleo). Luego de

que se ha removido el propano, butano, demás hidrocarburos licuables con punto de

ebullición mayor al metano y se ha obtenido un gas natural seco, se comprime y se

inyectada en el sistema de trasiego de gas natural (Mokhatab, 2006).

Se  estima  que  más  del  90  % de  las  reservas  de  gas  natural  son  de  gas  natural

asociado y se encuentra como gas natural húmedo ácido. 

3.1.4.3 Gas no convencional

 La fuente de gas natural más importante para la industria es el gas metano de carbón

(GMC), también conocido como gas metano de mantos carboníferos. Se obtiene a partir

de la extracción de metano contenido en las capas de carbón formadas a lo largo de los

procesos geológicos. En proceso de carbonización, la materia orgánica se transformó

durante largos períodos de tiempo geológico en carbón por medio del aumento de la

temperatura y la presión, a medida que aumenta la profundidad de estos depósitos.

Como consecuencia del fenómeno de formación de carbón, se produjo una serie de

alteraciones térmicas que resultaron en la formación de metano termogénico, ubicado

entre las capas de carbón y generando de esta manera una reserva de gas natural.

También  existen  otras  fuentes  de  gas  natural  no  convencional.  Entre  ellas  se

encuentran el gas de arenas compactas también conocido como gas de esquisto (o gas

shale en inglés), el cual se encuentra en formaciones rocosas sedimentarias de grano

muy fino. El interior de estas formaciones rocosas presenta baja permeabilidad, lo que

genera  una  reserva  de  gas  natural  al  impedir  su  ascenso  a  la  superficie.  Para  su

extracción es necesario fracturar la roca hidráulicamente por medio de la inyección a

presión  de  algún  material  (generalmente  se  utilizada  agua  con  arena  y  productos

químicos) en el terreno.

Otras fuentes no convencionales de gas natural son los hidratos de gas; los cuales son

estructuras  similares  al  hielo  de  agua  y  se  encuentran  situados  debajo  del  perma-
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congelamiento6. El gas profundo; el cual se encuentra a profundidades mucho mayores

que  el  gas  convencional.  Y  el  gas  natural  de  acuíferos  geo-presurizados;  que  se

encuentra disuelto a altas presiones y altas temperaturas en salmueras7 situadas muy

por debajo de la superficie de la Tierra (Mokhatab, 2006).

3.2 Comportamiento de fase del gas natural
Como se ha mencionado anteriormente, el  gas natural y en general  las mezclas de

hidrocarburos  presentan  una  composición  química  compleja,  que  depende

principalmente de los yacimientos de donde se extrae, de los cambios producidos en

ellos  y  los  hidrocarburos  generados  con  el  pasar  del  tiempo.  Las  mezclas  de

hidrocarburos se encuentran en los yacimientos a condiciones de presión y temperatura

variables,  donde la  presión absoluta registra valores en un rango entre 689,48 kPa

(100,00 psia) y 68 948 kPa (10 000 psia) y la temperatura presenta variaciones entre

300 K (80 °F) y 533 K (500 °F) (Fuentes, 2010).

El  comportamiento  de  fase  de  una  mezcla  de  hidrocarburos  dependerá  de  la

composición química que presente en los depósitos del subsuelo y de las condiciones

de  presión  y  temperatura  determinadas.  Una  variación  de  presión  y  temperatura

realizada a esta mezcla,  ya sea en condiciones de superficie  o de subsuelo,  traerá

como consecuencia la variación en las proporciones de gas y líquido existentes en el

fluido  de  hidrocarburos.  Por  esta  razón,  es  de  suma  importancia  conocer  las

propiedades físicas y químicas de las mezclas de hidrocarburos, para evaluar lo que

produce  esta  mezcla  en  términos  de  volúmenes  de  líquido  y  gas,  bajo  ciertas

condiciones.

El objetivo del estudio de fases es determinar las cantidades líquido y gas presentes en

una mezcla en equilibrio, cuando se conoce la composición química y las condiciones

de presión y temperaturas del sistema. El comportamiento de fase de estas mezclas se

6 El perma-congelamiento es la capa de hielo permanente en los niveles superficiales del suelo 
de las regiones muy frías.

7 Una salmuera es agua con una alta concentración de cloruro de sodio (NaCl).
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divide en dos partes generales: una cualitativa y una cuantitativa. En la primera, se

analizan  los  diagramas  de  presión-temperatura,  P-T y  presión-volumen,  P-V.  En  la

segunda,  se  desarrollan  los  cálculos  de  fórmulas  y  métodos  para  determinar  la

composición y cantidades de las fases presentes a una presión y temperatura dada.

3.2.1 Comportamiento cualitativo de fases

El estudio del comportamiento cualitativo de fase del gas natural y otras mezclas de

hidrocarburos, se lleva a cabo por medio del análisis de diagramas de fase. Por medio

de estos diagramas se determina si el flujo de gas natural a una presión y temperatura

presentada, consta de una sola fase (líquida o gaseosa) o de dos fases en equilibrio

(mezcla de líquido y gas). 

Como se ha mencionado anteriormente, el gas natural se encuentra naturalmente en

yacimientos y está compuesto de una gran variedad de componentes, donde no sólo

existe  una  mezcla  de  hidrocarburos  parafínicos  sino  también  componentes  de  otra

naturaleza tales como el dióxido de carbono, vapor de agua, compuestos de azufre,

nitrógeno, entre otros. Es por esto que para analizar el comportamiento de fase del gas

natural,  se  debe  tratar  la  mezcla  de  hidrocarburos  como  un  sistema  de

multicomponentes.  Según  Pérez  y  Martínez  (1995)  para  este  tipo  de  sistemas  los

diagramas de fase están constituidos por diagramas P-T y P-V, y el comportamiento de

fase  dependerá  de  la  composición  y  de  las  propiedades  de  los  componentes

individuales.

En la figura 1 se muestra un diagrama de fase P-T típico para una composición química

determinada de gas natural. Se puede observar que las envolventes de fases resultan

de  unir  las  curvas  de  puntos  de  burbujeo  y  puntos  de  rocío  en  el  punto  crítico.  A

continuación se definirán cada uno de los elementos que se muestran en el diagrama.

Curva de puntos de burbujeo: Es el lugar geométrico correspondiente a las presiones y

temperaturas en las cuales al pasar un sistema del estado líquido a una región de dos

fases, se forma la primera burbuja.

38



Curva de puntos de rocío: Es el lugar geométrico correspondiente a las presiones y

temperaturas en las cuales al pasar un sistema del estado gaseoso a una región de dos

fases, se forma la primera gota de líquido.

Líneas  de  isocalidad:  Son  las  líneas  que  unen  los  puntos  con  igual  porcentaje

volumétrico de líquido en la mezcla de dos fases en equilibrio. Indica que las curvas de

burbujeo y de rocío, representan 100 % y 0 %, respectivamente. 

Punto crítico:  Es el  punto donde se unen la curva de burbujeo y la curva de rocío.

Representa el punto donde las propiedades intensivas8 de las fases líquido y vapor son

idénticas.

Punto cricondembárico: Es la máxima presión a la cual pueden coexistir en equilibrio las

fases de líquido y vapor.

Punto  cricondentérmico:  Es  la  máxima  temperatura  a  la  cual  pueden  coexistir  en

equilibrio las fases de líquido y vapor.

Figura 3.1. Diagrama de fases generalizados para mezclas de hidrocarburos9. 

Nota: 100 psi = 689,48 kPa 

 T (K)= (T (°F) + 459,67) (5/9)

8 Las propiedades intensivas son aquellas que no dependen de la cantidad de sustancia o el 
tamaño del sistema. Ejemplo de ellas son la temperatura, la presión, la densidad y la 
viscosidad. 
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Un diagrama de fases P-T presenta las siguientes características (Pérez y Martínez,

1995):

 Arriba y a la izquierda de la curva de burbujeo, existe sólo líquido y a la derecha

y debajo de la curva de rocío, existe sólo gas, para un sistema determinado.
 La presión crítica del sistema será mayor que la presión crítica de cualquiera de

los  componentes  de  la  mezcla  de  hidrocarburos.  Y la  temperatura  crítica  de

cualquier  mezcla,  se ubicará entre la temperatura crítica de los componentes

más liviano y más pesado.
 Cuando se cambia la composición de la mezcla, también cambia la posición del

diagrama de fases respecto a la curvas de presión de vapor de los componentes

puros.
 A medida que la  composición  de un  compuesto  aumenta  y  predomina en la

mezcla, el  punto crítico del  sistema se acerca al  punto crítico del  compuesto

predominante.
 Para sistemas con alto contenido de volátiles, la temperatura crítica del sistema

se acerca a la temperatura crítica del componente más liviano.

En  la  figura  3.2  se  muestra  un  diagrama  P-T  de  un  sistema  multicomponente  de

hidrocarburos donde se ilustran las principales características. Se observan 4 líneas

punteadas que corresponden a 4 casos de estudio. Los casos I y III corresponden a

líneas  isobáricas  con  presión  menor  y  mayor  que  la  presión  crítica  del  sistema,

respectivamente. Los casos II y IV corresponden a líneas isotérmicas con temperatura

menor y mayor que la temperatura crítica del sistema, respectivamente. 

9 Gráfica adaptada de la gráfica tomada de La comunidad petrolera (2009) en http://balance-de-
materiales.lacomunidadpetrolera.com/ 2009_03_01_archive.html.
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Figura 3.2. Diagrama de presión-temperatura para un sistema multicomponente de hidrocarburos10.

Para el caso I, la línea isobárica 1-2 cruza la curva de burbujeo en A y la curva de rocío

en  B,  produciendo  evaporación  y  condensación  a  presión  constante  según  sea  el

sentido del trayecto de la línea elegido. En el trayecto de 1 a A, el sistema se mantiene

en  estado  líquido  con  una  disminución  de  densidad  producto  del  aumento  de

temperatura. En el punto A se produce el inicio de vaporización al cruzar el punto de

burbujeo.  Conforme  la  temperatura  aumenta  en  el  sistema,  el  contenido  de  vapor

aumenta y el de líquido disminuye hasta alcanzar el punto de rocío B, donde se logra

vapor saturado. Finalmente, de B a 2 se produce un sobrecalentamiento del gas. Si se

considera el sentido contrario de la línea isobárica, es decir el sentido 2-1, la densidad

del  gas  sobrecalentado  aumenta  del  punto  2  al  B  al  disminuir  la  temperatura,  sin

embargo el sistema aún se mantiene en estado gaseoso. En el punto B se inicia la

condensación al alcanzar el punto de rocío de la línea isobárica y conforme continúa

10 Tomado de Pérez, P. y Martínez, M. (1995). Ingeniería de gas natural. Características y 
comportamiento de los hidrocarburos, p. 166.
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descendiendo la temperatura, la fase de líquido aumenta hasta alcanzar el punto de

burbujeo, donde toda mezcla está formada por líquido saturado. De la misma manera,

para el caso II ocurre vaporización y condensación al cruzar la curva de burbujeo y la

curva de rocío, respectivamente por medio de la línea isoterma 3-4. Sin embargo, para

este caso ambos procesos se llevan a cabo a temperatura constante. Entre los puntos 3

y  D,  el  sistema  se  mantiene  en  vapor  homogéneo  con  un  aumento  de  densidad

producto del aumento de presión. En el punto D se inicia la condensación del sistema y

la fase de líquido aumenta hasta el punto E debido al progresivo aumento de presión.

Del punto E al punto 4, el sistema se convierte en líquido homogéneo con un aumento

de  densidad  producto  del  aumento  de  presión.  En  el  sentido  inverso  de  la  línea

isoterma, ocurre evaporación del sistema por medio de la disminución de presión a

temperatura constante (Pérez y Martínez, 1995).

El  caso  III  y  IV,  corresponden  a  situaciones  particulares  en  las  cuales  se  logra

vaporización y condensación de manera diferente a los casos anteriores. En el caso III

se logra vaporización y condensación por medio de la línea isobárica 5-6 para una

presión intermedia entre la presión crítica del sistema y el punto cricondembárico. Esto

resulta en que la  línea isobárica nunca cruce la  curva de rocío y cruce la línea de

burbujeo dos veces. Indistintamente del sentido del trayecto de línea elegido, el sistema

iniciará a evaporarse con un aumento de temperatura en F o con una disminución de

temperatura en G. La evaporación alcanzará un máximo y luego disminuirá para volver

a la fase líquida nuevamente al cruzar con el punto F o G, según la dirección seguida.

De acuerdo a Pérez y Martínez (1995), este comportamiento anómalo es denominado

vaporización retrógrada isobárica. En el caso IV sucede algo similar, sin embargo ahora

sucede la condensación y evaporación de la mezcla por medio de una línea isotérmica

7-8  con  temperatura  intermedia  entre  la  temperatura  crítica  del  sistema y  el  punto

cricondentérmico. La línea cruza la curva de rocío dos veces en H y J sin cruzar la

curva de burbujeo. Según Pérez y Martínez (1995), este comportamiento anómalo es

denominado condensación retrógrada isotérmica.
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Las áreas sombreadas corresponden a la región retrógrada, donde se lleva a cabo la

vaporización o la condensación de forma contraria a la convencional. La vaporización

retrógrada sucede isobáricamente en la línea 6-G-K e isotérmicamente en la línea L-J-

8.  La  condensación  retrógrada  se  produce  isobáricamente  en  la  línea  K-G-6  e

isotérmicamente en la línea 8-J-L. 

En la figura 3.3 se muestra un diagrama de fase típico presión-volumen P-V para un

sistema multicomponente de hidrocarburos. Se trata de líneas isotermas en las cuales

disminuye la presión conforme aumenta el volumen de la mezcla. A diferencia de otros

diagramas  P-V para  mezclas  de  hidrocarburos,  en  un  sistema multicomponente  de

hidrocarburos casi o en su totalidad no se logra observar el punto de rocío de la mezcla.

En el punto A, el sistema se encuentra en estado líquido a alta presión y conforme el

volumen aumenta, la presión disminuye a temperatura constante rápidamente debió a

la poca compresibilidad del líquido hasta alcanzar la presión de burbujeo, comúnmente

conocida como la  presión de saturación Ps , y que se observa en la figura 3. Es en

este  punto  de  burbujeo  donde  empieza  la  vaporización  de  la  mezcla  y  cualquier

disminución de presión del líquido saturado se traducirá en formación de fase gaseosa

de la mezcla. Debido a que se requieren muy bajas presiones para vaporizar todo el

sistema, generalmente nunca se llega a observar el punto de rocío en el diagrama P-V.

A presión atmosférica ambas fases de líquido y gas de la mezcla de hidrocarburos aún

coexisten en equilibrio, tal y como se observa en la figura 3.3.
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Figura 3.3. Isoterma típica de un diagrama de fase presión-volumen de petróleo crudo11.

3.2.2 Comportamiento cuantitativo de fases. Cálculo de fases líquido y vapor.
Para  desarrollar  las  ecuaciones  que  determinan  las  cantidades  de  vapor  y  líquido

presentes en una mezcla bifásica de un sistema multicomponente de hidrocarburos, se

debe primeramente explicar sobre lo que se denomina constantes de equilibrio.

Constantes de equilibrio en la región de dos fases de una mezcla de hidrocarburos

La distribución de un componente líquido-vapor en un sistema es expresada por medio

de la constante de equilibrio para ese componente y se define como la razón de la

fracción molar  del  componente i  en la  fase gaseosa ( Y i )  y  la  fracción molar  del

componente i en la fase líquida ( Xi ). La ecuación que representa la constante de

equilibrio para un componente i (Ki)  es la siguiente (Fuentes, 2010):

11 Tomado de Pérez, P. y Martínez, M. (1995). Ingeniería de gas natural. Características y 
comportamiento de los hidrocarburos, p. 165.
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Ki=
Y i
Xi                                                          (1)

El primer intento para determinar las cantidades de líquido y vapor presentes en una

mezcla bifásica de hidrocarburos, se realizó considerando que el sistema seguía un

comportamiento de gas ideal y por lo tanto, no existían fuerzas de atracción entre las

moléculas.  Esto  permitió  aplicar  las  leyes  de  los  gases  ideales  a  los  sistemas

multicomponentes de hidrocarburos en la región de dos fases, principalmente la Ley de

Raoult y la Ley de Dalton que facilitaron la determinación de las constantes de equilibrio

(Pérez y Martínez, 1995).

La  Ley  de  Raoult establece  que  en  una  solución  ideal,  la  presión  parcial  de  un

componente en la fase de vapor ( Pi¿   es igual al producto de la fracción molar del

componente en la fase líquida ( Xi ) y la presión de vapor del componente en estado

puro ( Pi
o ¿  a la temperatura de operación (Fuentes, 2010), es decir:

Pi=Xi(Pio)                                                     (2)

De manera que la suma de las presiones parciales de los componentes resultará en la

presión de vapor del sistema, tal y como se muestra a continuación donde Pt  es la

presión de vapor del sistema.

Pt=∑
i=1

n

Xi(Pio)            (3)                                                             

La Ley de Dalton establece que para una mezcla de gases ideales, cada gas ejerce una

presión parcial igual a la que ejercería si estuviera a la temperatura y volumen de la

mezcla (Pérez y Martínez, 1995). De esta ley se concluye, luego de la aplicación de la
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ecuación del gas ideal a un componente del gas y establecer ciertas relaciones, que la

presión parcial de un componente en una mezcla de gases ideales ( Pi¿   es igual al

producto de la fracción molar de este componente ( Y i ) y de la presión total de la

mezcla, es decir:

Pi=Y i (Pt )       (4)

Igualando la ecuación (2) y (4), queda:

Xi(Pio)=Y i (Pt )  (5)                                                                     

Y i
Xi
=
Pi
o

Pt
=Ki            (6)                                                              

Donde  Ki  es  la  constante  de  equilibrio  del  componente  i  a  la  presión  Pt  y

temperatura del sistema.

La obtención de las constantes de equilibrio a partir de la ecuación (6) por medio de la

relación de presiones, únicamente se cumple para presiones muy bajas, debido a que

los componentes puros presentan presión de vapor hasta la presión crítica. Por lo tanto

para presiones de vapor inferiores a esta última, se denominan constantes de equilibrio

ideales las cuales son independientes de la composición del sistema. Para presiones de

vapor  mayores  a  la  presión  crítica  y  temperaturas  mayores  de  operación,  la

composición del sistema influye en las constantes de equilibrio debido al efecto que

tiene las fuerzas de atracción entre los constituyentes moleculares sobre el equilibrio

vapor-líquido.  Por lo cual  el  sistema no sigue un comportamiento de gas ideal  para

mayor  presión  y  temperatura  correspondientes  al  punto  crítico  de  la  mezcla  de

hidrocarburos.
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Para condiciones a las cuales la ecuación (6) no es aplicable, es decir a presiones

mayores a la presión crítica de un componente determinado,  existen otros métodos

para obtener las constantes de equilibrio. Se ha considerado que la mejor forma de

determinar las constantes de equilibrio es por medio de la ecuación (1) de relación de

fracciones  molares  obtenidas  de  forma  experimental.  A pesar  de  que  este  método

implique un trabajo largo, tedioso y costoso, se han logrado útiles resultados que han

sido resumidos en tablas y gráficas para ciertos sistemas de mezclas de hidrocarburos

a  una  composición  específica.  Existen  otros  métodos  importantes  para  obtener  las

constantes  de  equilibrio,  entre  ellos  se  debe  mencionar  el  método  basado  en

fugacidades y el método basado en ecuaciones de estado. El primero implica el uso de

un  concepto  termodinámico,  función  de  la  energía  libre,  denominado  fugacidad  y

aplicado  como  remplazo  de  la  presión  en  ecuaciones  termodinámicas  para  gases

reales. Para este caso, la constante de equilibrio de un componente se expresa como la

razón de la fugacidad en fase líquida y la fugacidad en fase vapor, ambas fugacidades

en estado puro del componente. El segundo método, utiliza las ecuaciones de estado

para determinar las constantes de equilibrio. Las ecuaciones de estado correlacionan

las variables de presión, temperatura y volumen de un sistema, para determinar las

propiedades físicas y termodinámicas de ese sistema. Estas ecuaciones son un tanto

complicadas pero muy exactas para el cálculo de propiedades termodinámicas de un

sistema de mezcla de hidrocarburos. Entre las ecuaciones de estado existentes, las 4

ecuaciones mayormente empleadas para el cálculo de las contantes de equilibrio son:

 Ecuación de Van der Waals.
 Ecuación de Redlinch – Kwong.
 Ecuación de Soave – Redlich – Kwong.
 Ecuación de Peng – Robinson.

Las constantes de equilibrio juegan un papel muy importante en el diseño de equipo

que  involucra  el  empleo  de  mezclas  de  fases  líquido  –  vapor.  Por  medio  de  las

constantes de equilibrio se logra conocer las cantidades de líquido y vapor presentes en

una  mezcla  y  por  ende,  establecer  las  condiciones  óptimas  para  los  fines  que  se
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pretendan. Además brindan otros datos termodinámicos necesarios para el diseño de

equipos como intercambiadores de calor, bombas, compresores y condensadores.

3.2.2.1  Ecuaciones para el cálculo de fases

Luego de obtener las constantes de equilibrio para cada uno de los componentes de la

mezcla de hidrocarburos, es posible determinar la cantidad de líquido y la cantidad de

vapor presentes en el sistema de fases. A continuación se muestran las ecuaciones que

permiten  calcular  la  composición  de las  fases  líquida  y  gaseosa  en un sistema de

hidrocarburos (puede contener las impurezas más comunes del gas natural)  que se

encuentra en equilibrio dinámico a determinada presión y temperatura.

∑
i=1

n zi
Ki−(Ki−1)L

=∑
i=1

n

Xi=1             (7)

∑
i=1

n Ki zi
(Ki−1)V +1

=∑
i=1

n

Y i=1     (8)                                            

Donde;

zi  = Fracción molar del componente i en el sistema.

Xi  = Fracción molar del componente i en la fase líquida del sistema.

Y i  = Fracción molar del componente i en la fase vapor del sistema.

L = mol de líquido del sistema.

V = mol de vapor del sistema.

Ki  = Constante de equilibrio del componente i del sistema.
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Las ecuaciones anteriores se expresan para un sistema de 1 mol de trabajo. De la

ecuación (7) se despeja para L y se obtiene la cantidad de líquido (en mol) presente en

un sistema en equilibrio de 1 mol. De la misma forma, de la ecuación (8) se despeja

para V y se obtiene la cantidad de vapor (en moles) presente en la mezcla en equilibrio

de 1 mol.

A partir de estas ecuaciones funciones los sofware de simulación empleados para el

cálculo de propiedades de estado de mezclas como el gas natural y además es posible

determinar  curvas  P,T  y  P,V  que  facilitan  el  estudio  de  la  mezcla  bajo  ciertas

condiciones de trabajo y obtener estos estados todas las propiedades termodinamícas

que caracterizan y definen la sustancia. De esta forma se enmarca la forma en que se

trabajaran las simulaciones ejecutadas con el software HYSYS de Aspen ®.

3.3 Propiedades del gas natural
Las  propiedades  físicas  y  químicas  del  gas  natural  varían  con  la  composición  de

hidrocarburos y  demás componentes presentes en este combustible,  y  por  lo  tanto

depende de la localización y la fuente de origen de los yacimientos de extracción. En

forma general, el gas natural es incoloro, inoloro, insípido no es cancerígeno, no es

tóxico, no es corrosivo y más ligero que el aire. Las propiedades más importantes que

se deben de conocer para el manejo de gas natural son (Ching, 2011):

 Densidad y gravedad específica: Para el caso del gas natural licuado (GNL), éste

se compara con el  agua a presión atmosférica y a temperaturas criogénicas.

Bajo  estas  condiciones,  el  GNL es menos denso que el  agua y  en caso de

derrames accidentales, flotaría en el agua. La gravedad específica del GNL es

cercana a 0,45 bajos las condiciones antes especificadas. En el caso del gas

natural, sus gases son comparados con el aire a diversas condiciones. El gas

natural  es más liviano (menos denso)  que el  aire  y  conforme se aumente la

temperatura su gravedad específica disminuye provocando vapores boyantes en

el  aire  y facilitando su dispersión.  Para una temperatura de 288 K y  presión

atmosférica,  la  gravedad  específica  está  en  un  rango  de  0,72  hasta  0,81.
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Mientras que para condiciones ambientales estándar, la gravedad específica del

gas natural es cercana a 0,6.
 Flamabilidad: El gas natural licuado no es inflamable, sin embargo los vapores

de gas natural si lo son. Los límites de flamabilidad indican que el gas natural es

inflamable en el aire para concentraciones entre 5 % y 15 % (volumen o fracción

molar).
 Temperatura de autoignición: La temperatura de autoignición del gas natural es

cercana a 872 K sin embargo, si el contenido de hidrocarburos pesados en el

gas natural es grande, esta temperatura tenderá a disminuir.
 Temperatura de flama: La llama de gas natural alcanza temperaturas del orden

de 1600 K, en comparación con la gasolina que alcanza una temperatura de

1300 K.

 A continuación se muestra una tabla con las principales propiedades físicas y químicas

del  gas  natural.  Debido  a  la  variación  de  las  propiedades  del  gas  natural  por  la

composición del mismo, esta tabla contiene un rango típico de valores para una gran

mayoría de propiedades. 

Tabla 3.2. Propiedades físicas y químicas del gas natural12.

Propiedad Valor

Masa molar relativa (g) 17,0 – 20,0

Contenido de carbón (% de peso) 73,3

Contenido de hidrógeno (% de peso) 23,9

Contenido de oxígeno (% de peso) 0,40

Densidad relativa del gas a 288, 15 K 0,72-0,81

Temperatura de rocío a 101, 32 kPa (K) 115, 15

12 Tabla elaborada a partir de los datos tomados de Mokhatab, S. (2006). Handbook of Natural 
Gas. Transmission and Processing, p. 9.
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Temperatura de autoignición (K) 813, 15 -833 ,15

Número de octano 120-130

Número de metano 69-99

Límites de flamabilidad del vapor (% de 

volumen)
5-15

Poder calorífico mínimo (MJ/kg) 38-50

Densidad del líquido (kg/ m
3

en el punto de 

rocío)
422, 50

Densidad de vapor (kg/ m
3

en el punto de 

rocío)
1,81

Otras propiedades físicas y químicas se pueden encontrar en las fichas de seguridad o

MSDS (Material  Safety  Data  Sheets)  por  sus  siglas  en  inglés.  En  estas  fichas  de

seguridad también se puede hallar  información sobre riesgos,  precauciones para el

manejo  y  almacenamiento,  estabilidad  y  reactividad,  toxicología,  primeros  auxilios,

reglamentaciones, entre otros.

En  seguida  se  explicarán  algunas  propiedades  del  gas  natural  que  incluyen  a  la

gravedad  específica,  factor  de  compresibilidad,  factor  de  formación  de  volumen,

densidad, compresibilidad isotérmica, viscosidad, y calidad del gas natural (Mokhatab,

2006).

3.3.1 Gravedad específica

Este término también se conoce como densidad relativa y se define para un gas como:

γ g=
M
Maire

                                                              (9)

Donde Maire  es la masa molar del aire igual a 29 g/mol, M  es la masa molar de la

mezcla de gases y se calcula por medio de la siguiente ecuación:
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M=∑
i=1

n

yiMi                                                         (10)

Donde  yi  es la fracción molar de un componente i de la mezcla, Mi  es la masa

molar de ese mismo componente i y  n  es el número total de componentes de la

mezcla. Una vez conocida la masa molar de la mezcla, se puede calcular la gravedad

específica de la mezcla. En la tabla del Anexo 1 se muestran varias propiedades de

gases hidrocarburos puros, entre ellas la masa molar.

3.3.2 Leyes para gases ideales y gases reales

Generalmente el volumen de un gas real es menor al volumen de un gas ideal.  Se

conoce como factor de compresibilidad a la razón del volumen real y el volumen ideal, y

es una medida de la cantidad de gas que se desvía del comportamiento ideal. También

se  conoce como factor  de  supercompresibilidad,  factor  de  desviación  del  gas  y  es

representado  por  medio  del  símbolo  Z.  La  ecuación  de  estado  de  un  gas  real  se

expresa por medio de la siguiente ecuación:

PV=Z n RT                                                               (11)

Donde P es la presión, V el volumen, n es el número de moles, T es la temperatura

termodinámica y R es la constante universal de los gases.

Cuando  el  factor  de  compresibilidad,  Z,  es  cercano  a  1  a  bajas  presiones  y  altas

temperaturas,  significa  que  el  gas  se  comporta  como  ideal  a  esas  condiciones.  A

condiciones atmosféricas el factor Z de gas es aproximadamente 1.

Los gases se  comportan de manera diferente a determinadas temperatura y presión,

pero  se  comportan  de  manera  parecida  a  temperaturas  y  presiones  normalizadas

respecto a sus temperaturas y presiones críticas. La normalización se efectúa como:
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PR=
P
Pcr                                                             (12)

TR=
T
T cr                                                             (13)

Donde  PR  y  TR  son  la  presión  reducida  y  la  temperatura  reducida,

respectivamente, y Pcr  y T cr , son la presión crítica y temperatura crítica del gas,

respectivamente.  La  presión  crítica  y  la  temperatura  se  calculan  por  medio  de  las

siguientes ecuaciones, si se conoce la composición de cada componente del gas y las

propiedades críticas de los componentes individuales:

Pcr=∑
i

n

yi PCi                                                      (14)

T cr=∑
i

n

yi TCi                                                      (15)

Donde  PCi  y  TCi  son  los  valores  de  presión  crítica  y  temperatura  crítica  del

componente  i  de  la  mezcla,  respectivamente,  y  yi  es  la  fracción  molar  del

componente i.  Una vez conocidas  las  propiedades  críticas  de la  mezcla,  se  puede

calcular las propiedades reducidas de la mezcla por medio de las ecuaciones (12) y

(13).  Si  la  composición  del  gas  y  las  propiedades  críticas  de  los  componentes

individuales no se conocen, los valores de la presión crítica y temperatura crítica de la

mezcla se pueden conocer por medio de la gravedad específica. Este método utiliza

una  correlación  para  estimar  los  valores  de  temperatura  pseudocrítica  y  presión

pseudocrítica  a  través  de  la  gravedad  específica.  Las  siguientes  ecuaciones  se

muestran las correlaciones propuestas por Sutton en 1985 y comúnmente utilizadas:
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Ppc=756,8−131,07 γ g−3,6 γ g
2

                                   (16)

Ppc=169,2+349,5 γg−74,0 γ g
2

                                    (17)

Estas  ecuaciones  son válidas  para  un  rango de gravedad  específica  ubicado entre

0,57 ¿ γ g<1,68 .

El factor Z para todos los gases es aproximadamente el mismo a iguales presión y

temperatura  reducidas,  lo  cual  recibe  el  nombre  de  principio  de  estados

correspondientes. Los gases tienden a obedecer bastante bien el principio de estados

correspondientes  y  sus  datos  se  logran  ajustar  en  una  carta  de  compresibilidad

generalizada, que puede emplearse para todos los gases (Cengel, 2006).  Para una

mezcla de gases hidrocarburos, la carta generalizada más utilizada es la propuesta por

Standing y Katz en 1942, que se muestra en la figura 3.4, la cual hace referencia al

factor de compresibilidad.

Wichert  y  Aziz en 1972 establecieron una correlación para modificar  los  valores  de

presión  y  temperatura  pseudocrítica,  cuando  la  mezcla  de  hidrocarburos  contiene

fracciones significantes de gases ácidos, por ejemplo el dióxido de carbono ( CO2 ¿  y

el ácido sulfúrico ( H 2S¿ .

54



Figura 3.4. Gráfica del factor de compresibilidad para gases naturales13.

3.3.3 Factor volumétrico de formación del gas

El factor volumétrico de formación de un gas se define como la razón del volumen de 1

mol de un gas a una presión y temperatura dada y el volumen de 1 mol de un gas a

condiciones estándar en Europa. La presión estándar, Ps , es 101,32 kPa (1 atm) y la

temperatura  estándar,  T s ,  es  de  288  K  (60°F).  Utilizando  la  ley  de  gas  real  y

13 Gráfica tomada de Mokhatab, S. (2006), Handbook of Natural Gas. Transmission and Processing, p. 
14.
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asumiendo el factor de compresibilidad igual a 1 para condiciones estándar, la ecuación

para el factor volumétrico de formación ( Bg ) queda:

Bg=
V R

V s

=nZRT
P

Ps
nZs RT s

=
PsZT

PT s
(18)

Donde  VR  y V s  son el volumen a condiciones reales y el volumen a condiciones

estándar, respectivamente. La ecuación anterior puede escribir como:

Bg=0,3507
ZT
P     (19)

Donde  Bg  está en unidades de  m
3/m3 estándar,  P en unidades de kPa y T en

unidades de K.

3.3.4 Densidad del gas natural

La densidad está definida como la masa por unidad de volumen y puede derivarse y

calcularse por medio de la ley de los gases reales:

ρg=
m
V
= PM
ZRT            (20)

Conociendo que la masa molar es el producto de la gravedad específica y la masa

molar del aire (29 g/mol), que la constante universal de los gases es 8,314 (J mol)/K, se

puede escribir la densidad del gas natural como:  

ρg=3,49
P γ g
ZT    (21)

Donde  ρg está  en  kg /m
3

,  P  en  kPa  y  T  en  K.  La  densidad  también  puede

expresarse en términos del factor volumétrico de formación como:
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ρg=1,224
γ g
Bg (22)

Donde ρg está en kg /m
3

, y Bg en  m
3/m3 estándar.

3.3.5 Compresibilidad isotérmica de gases

La  compresibilidad  isotérmica  de  gases  es  un  término  ampliamente  utilizado  en  la

determinación de las propiedades compresibles de un depósito de gas. Se representa

por medio del símbolo cg  y también se le llama módulo de elasticidad mayor. Para

los gases ideales, se puede definir la compresibilidad isotérmica como:

cg=
1
P            (23)

En el caso de gases no ideales, se define cg  como:

cg=
1
P
− 1
Z (∂ Z∂P)T      (24)

Para  las  ecuaciones  (23)  y  (24),  P  corresponde  a  la  presión,  Z  es  el  factor  de

compresibilidad y T es la temperatura absoluta del sistema.

Si la relación entre el factor de compresibilidad y la presión a una temperatura dada es

conocida,  se  puede  calcular  la  compresibilidad  isotérmica  del  gas  por  medio  de  la

ecuación  (24).  Esta  relación  permitirá  calcular  numéricamente  la  derivada  de  la

ecuación y finalmente obtener el valor de la compresibilidad isotérmica ( cg ).

3.3.6 Viscosidad del gas natural

El gas natural presenta una viscosidad menor al petróleo y al agua. Esto provoca que el

gas  natural  sea  mucho  más  móvil  que  el  petróleo  y  el  agua  en  los  depósitos  y

yacimientos de donde se extrae. Existen cartas de correlación confiables que permiten
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estimar la viscosidad de un gas componente, la viscosidad de la mezcla a 1 atm y

temperatura del depósito, se puede determinar por medio de de la composición de la

mezcla de gases. La siguiente ecuación permite calcular esta viscosidad:

µga=
∑
i=1

N

yi µi√Mgi

∑
i=1

N

yi√Mgi

(25)

Donde  µga  es  la  viscosidad  del  sistema  de  gases  a  presión  atmosférica  y

temperatura de deseada, yi  es la fracción molar del componente i de la mezcla, µi

es la viscosidad del componente i de la mezcla a una temperatura deseada y presión

atmosférica, Mgi  es la masa molar del componente i en la mezcla y N es el número

de  componentes  de  la  mezcla  de  gases  hidrocarburos.  Esta  viscosidad  puede  ser

corregida  por  medio  de  una  relación  de  viscosidad  para  obtener  la  viscosidad  a

determinadas condiciones de presión y temperatura.

3.3.7 Calidad del gas natural

La cantidad de energía que se obtiene a partir de la combustión de un cierto volumen

de gas natural normalmente es medida en unidades térmicas británicas (Btu). Por lo

tanto la calidad de gas natural es determinada por el contenido de unidades de Btu y

depende de la cantidad de gases presentes capaces de producir energía. A medida que

aumente  el  contenido  de  gases  no  combustibles  en  el  gas  natural  menor  será  su

calidad y por otro parte, conforme aumente el número de átomos de carbono en un

mezcla de gases hidrocarburos, mayor será su valor de Btu y por ende su calidad.

3.4 Ventajas del gas natural sobre los combustibles convencionales
Es  evidente  que  el  incremento  en  el  uso  de  gas  natural  a  nivel  mundial  está

directamente asociado a las ventajas que este combustible presenta respecto a los

58



combustibles más frecuentemente utilizados. En general las ventajas del gas natural se

pueden clasificar en ventajas ecológicas, económicas, de seguridad y operativas.

3.4.1 Ventajas Ecológicas

A nivel mundial la combustión del gas natural está clasificada como la combustión más

limpia entre los combustibles tradicionales, debido a las bajas emisiones que produce

su combustión. Esto lo explica Gasnor (2010) por las siguientes razones:

 Genera menos elementos contaminantes que los comburentes convencionales. 
 Produce entre un 25 % y un 30 % menos de emisión de Dióxido de Carbono que

el petróleo y entre un 40 % y 50 % menos que el Carbón. El beneficio ecológico

que genera este combustible, es uno de los aspectos de mayor relevancia a la

hora de compararlo con otros hidrocarburos, su impacto a nivel de emisiones de

carbono  y  de  toxicidad  es  mínimo,  con  lo  que  favorece  la  protección  de  la

atmósfera y reduce su contribución hacia los gases del efecto invernadero.

 Prácticamente no se generan emisiones de dióxido de azufre ( SO2 ) y otros

productos de combustión responsables de promover  la  formación de la  lluvia

ácida.   
 No desprende en su combustión cenizas, residuos sólidos ni tampoco óxidos de

azufre, responsables de la contaminación urbana. 
 Contribuye a la conservación de los bosques, al reemplazar el consumo de leña

para fines domésticos e industriales. 
 Su transporte y distribución por cañerías enterradas hacen que su impacto sobre

el paisaje sea mínimo.   

3.4.2 Ventajas económicas

El gas natural es un combustible relativamente barato. Según Southern California Gas

Company (2011), el gas natural históricamente ha presentado precios inferiores a otros

combustibles tradicionales como el diesel y la gasolina.
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3.4.3 Ventajas de Seguridad

El gas natural cuenta con ventajas de seguridad considerables, el Ministerio de Energía

y Minas de Perú (2009) recalca las siguientes:  

 Cuando el gas natural se quema correctamente, los productos de la combustión

completa del gas natural son vapor de agua y dióxido de carbono, disminuyendo

las emisiones de gases tóxicos.
 En caso de distribución por gasoducto, existe un menor riesgo dentro de zonas

residenciales e industriales, pues no se almacena dentro de las instalaciones,

sino que se distribuye a través de cañerías subterráneas. Además, como es más

liviano que el aire, se dispersa y diluye con rapidez si  llegase a existir un escape

de gas. 
 El rango de inflamabilidad es muy limitado. Si su presencia en el aire es menor al

5 % o mayor al 15 % no se encenderá. Esto reduce la posibilidad de un incendio

o explosión accidental. 
 Si existe una pérdida o fuga de gas es posible detectarla de inmediato, debido a

que el  gas natural  llega a los  clientes  odorizado por  medio  de la  adición de

sustancias como el mercaptano, que permite que sea detectado por el sentido

del olfato.  
 Tiene una alta seguridad de operación. En caso de fugas accidentales, el gas

natural se disipará rápidamente en la atmósfera al presentar una menor densidad

que el aire.

3.4.4 Ventajas operativas

 El gas natural  es un fluido no corrosivo.  Por lo tanto,  no es necesario tomar

medidas preventivas para evitar  la corrosión causada por  el  fluido de trabajo

(Ministerio de Energía y Minas de Perú, 2009).
 Subproductos  del  proceso  de  combustión  del  gas  natural  tampoco  son

corrosivos. Por ende, no se requieren aplicar medidas preventivas en el sector

industrial especialmente en calderas, hornos y quemadores.
 Presenta una baja densidad, lo cual facilita su trasiego. 
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 El gas natural presenta alta eficiencia de combustión en comparación a otros

combustibles. El Gas Natural reporta un octanaje de aproximadamente de 130,

en contraparte por ejemplo, de la gasolina regular que presenta un octanaje de

91.  Además,  el  gas  natural  presenta  valores  de  poder  calorífico  (calor

desprendido  al  quemar  una  unidad  de  masa)  superiores  a  los  combustibles

convencionales. El valor del poder calorífico registrado para el gas natural es de

47 MJ/kg, mientras que para una gasolina típica es de 60 kJ/kg (Gas natural

vehicular, 2010). 
 Los equipos y quemadores de gas natural son fáciles de limpiar y conservar. La

combustión de gas natural se detiene una vez cesa la demanda de calor de los

equipos que lo utilizan (Innergy soluciones energéticas).

Otra ventaja muy importante del gas natural que no califica dentro de las agrupaciones

anteriores, es la disponibilidad de gas natural a nivel mundial. A pesar de que el gas

natural no es un combustible renovable y que el consumo de gas natural a nivel mundial

se  ha  doblado  en  las  últimas  décadas,  las  reservas  probadas  de  gas  natural  han

crecido considerablemente más rápido que su consumo, debido a los continuos nuevos

hallazgos de reservas de gas natural y a las mejoras en las técnicas de producción. Los

expertos consideran que el total de las reservas de gas natural en el mundo cubrirán

más de 60 años de demanda respecto a los niveles actuales de consumo. Son muchas

las  reservas  que  no  han  sido  probadas  en  la  actualidad,  pero  que  en  un  futuro

aumentarán este tiempo previsto. Por lo tanto debido a lo expuesto anteriormente, es

claro que el gas natural actuará como puente hacia otro sistema energético y producirá

una  atenuación  en  la  fuerte  dependencia  actual  de  los  combustibles  tradicionales

derivados del petróleo.

A pesar de los beneficios que brinda el gas natural, también existen ciertos riesgos que

se deben conocer. A continuación se mencionan algunos de ellos (Gasnor, 2010):

Asfixia:  Una  fuga  de  gas  natural  en  una  habitación  producirá  asfixia  por  el

desplazamiento del oxígeno que produce el gas. Por debajo del 16 % de concentración

de oxígeno, las personas están expuestas a los riesgos de asfixia tales como mareos,
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cansancio  y  debilidad muscular.  En niveles  inferiores  al  10  % de concentración  de

oxígeno, el gas natural provoca la pérdida de conocimiento y la muerte por asfixia.

Explosiones: Si en un recinto cerrado se acumula gas natural dentro de los límites de

inflamabilidad  y  se  produce  una  chispa,  se  puede  producir  una  explosión.  Las

explosiones de gas natural generan una onda expansiva que destruye el lugar donde se

produce.

Deflagraciones: La deflagración es un incendio localizado en el aire libre y producido

por  una  chispa  a  una  mezcla  de  aire  -  gas  natural  dentro  de  los  límites  de

inflamabilidad.  A diferencia  de  la  explosión  por  gas  natural,  la  onda  expansiva  es

pequeña y los efectos destructivos son despreciables, a menos que se produzca un

incendio en las cercanías por otras sustancias inflamables o no se logre controlar el

incendio de inmediato. El viento puede desplazar la nube de gases hacia un lugar más

alejado y producir un incendio por alguna chispa generada.

3.5 Cadena de valor del gas natural
La cadena de valor  del  gas natural  es el  conjunto de etapas y procesos que se le

realizan  a  este  combustible  desde  los  yacimientos  en  donde  se  extrae  hasta  su

distribución al consumidor final.  Dependiendo de cómo se realice el transporte del gas

natural desde sus lugares de extracción, ya sea en estado líquido o gaseoso, la cadena

de valor de suministro cambiará ligeramente y estará constituida por diferentes etapas.

Debido  a  las  condiciones  presentadas  por  Costa  Rica  para  el  aprovechamiento

energético del gas natural, en seguida se explicará la cadena de valor de suministro del

gas natural en estado líquido (gas natural licuado) a una terminal de regasificación. Esta

cadena  de  valor  está  compuesta  por  6  etapas:  (1)  Exploración  y  producción,  (2)

Procesamiento, (3) Licuefacción, (4) Transporte marítimo de GNL, (5) Almacenamiento

y regasificación, y (6) Distribución y transporte a consumidores finales.
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3.5.1 Exploración y producción

Esta etapa está conformada por las actividades de descubrimiento y extracción del gas

natural. El gas de los pozos de perforación se recolecta en plataformas en tierra y se

transporta hacia las plantas de procesamiento del gas natural.

La explosión inicia cuando una compañía adquiere una propiedad en alta mar donde es

posible  perforar  para  extraer  gas  natural.  A partir  de  este  momento,  por  medio  de

tecnologías de imágenes sísmicas, se identifican las zonas con mayor probabilidad de

contener hidrocarburos. Una vez que se obtienen los permisos ambientales requeridos,

se inicia la perforación y se completa la exploración del yacimiento. 

Se deben comprometer altos recursos financieros para perforar los pozos, diseñar y

construir los recolectores de gas natural y los sistemas de procesamiento, y conectar

por medio de tuberías el depósito a la planta de licuefacción. Además de lo anterior,

existe un alto  riesgo de pérdidas económicas debido a las decenas de millones de

dólares que puede gastar una compañía de extracción si el resultado de exploración es

un pozo seco (Departamento de Energía de los Estados Unidos, 2005).   

3.5.2 Procesamiento del gas natural

El gas natural de alimentación proveniente de un yacimiento, debe estar debidamente

limpio y seco antes del proceso de licuefacción. Según sea la fuente de origen del gas

natural, este combustible puede encontrarse como gas asociado o gas no asociado con

el petróleo crudo, y por lo tanto en cuanto a su composición, ser clasificado como gas

húmedo dulce, gas húmedo amargo y gas seco. Para los dos primeros, será necesario

realizar una serie de procesos en planta antes de su licuefacción y comercialización.

Debido a que proceso de licuefacción implica trabajar  con temperaturas criogénicas

(inferiores a 200 K (-100 °F)), se debe de remover cualquier componente susceptible de

congelarse durante el proceso de enfriamiento que obstruya el paso del gas natural por

las  tuberías,  además que  produzca  daños  y  efectos  nocivos  para  las  instalaciones

63



(corrosión, picaduras, entre otros). Deben fraccionarse los hidrocarburos más pesados14

del  gas  natural  y  ser  tratado  para  eliminar  suciedad  arrastrada  y  trazas  de

contaminantes comunes del gas natural como lo son el sulfuro de hidrógeno y dióxido

de carbono (Departamento de Energía de los Estados Unidos, 2005). De esta manera

se logra que el gas natural esté compuesto principalmente de metano con pequeñas

cantidades  de  hidrocarburos  ligeros  como  el  etano,  y  se  asegure  un  proceso  de

licuefacción eficiente. Además es importante que el gas natural comercial cumpla con

ciertas especificaciones y estándares de calidad. Los estándares son definidos por las

compañías consumidoras y se especifican en función de los diseños de sistemas de

ductos  y  necesidades  del  mercado  que  se  desea  atender.  Entre  las  variables  que

definen  los  estándares  de  calidad  se  encuentran:  el  poder  calorífico,  cantidad  de

partículas sólidas y vapor de agua, porcentajes máximos de contaminantes y el índice

de Webb15.

Las etapas del procesamiento de gas natural son las siguientes (Arias, 2006):

1. Remoción de condensados y  agua líquida:  Los condensados del  gas natural

también se conocen como gasolina natural  debido a la similitud del punto de

ebullición entre ambos.  Está compuesta de hidrocarburos líquidos tales como

alcanos, ciclohexanos y aromáticos. Los condensados se envían a una refinería

de petróleo y el agua se desecha.
2. Endulzamiento: Proceso por medio del cual se remueven el dióxido de carbono y

sulfuro  de  hidrógeno  del  gas  natural.  Se  llaman  gases  ácidos  porque  en

presencia  de  agua  forman ácidos.  Los  productos  de  estos  procesos  son  los

gases  ácidos  y  el  gas  natural  húmedo  dulce.  Los  procesos  comúnmente

utilizados son el tratamiento con aminas y el proceso Benfield.

14 Se refiere a hidrocarburos con temperaturas de condensación mayores al metano, que 
producen líquidos hidrocarburos del gas natural en condiciones determinadas.

15 El índice de Webb es la relación entre el poder calorífico superior con respecto a la raíz 
cuadrada de la gravedad específica del gas. 

64



3. Recuperación del azufre: El gas ácido proveniente del proceso de endulzamiento

se envía a una unidad recuperadora de azufre. Alrededor del 90 % del sulfuro de

hidrógeno es convertido en azufre elemental para su posterior comercialización.

El proceso de Claus es el más utilizado para recuperar azufre.
4. Deshidratación y remoción de mercurio: Se remueve el vapor de agua por medio

de una deshidratación y  un filtrado.  La  deshidratación la  formación de gases

hidratados, reduciendo la corrosión en las líneas de transmisión. Los métodos

más usados son: enfriamiento directo, adsorción de agua por sólidos y absorción

de  agua  en  glicoles.  En  cuanto  a  la  remoción  de  mercurio,  se  utilizan  los

procesos de carbón activo y tamiz molecular para filtrar el mercurio.
5. Recuperación  de  líquidos  de  gas  natural  (LGN):  Se  utiliza  un  proceso  de

destilación criogénica para obtener los hidrocarburos licuables del gas natural.

Esta separación criogénica emplea temperatura del orden de la temperatura de

condensación del  gas licuado de petróleo LPG (233 K (-40 °C)).  Los líquidos

hidrocarburos obtenidos del fraccionamiento del gas natural son comercializados

para diversas aplicaciones.

En la figura 3.5 se muestran las principales etapas del procesamiento de gas natural.

Las casillas de color verde, representan el producto final preparado para el proceso de

licuefacción.
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Figura 3.5. Etapas del procesamiento de gas natural16.

3.5.3 Licuefacción

 La licuefacción  del  gas natural  es el  proceso de cambio de estado,  en el  que se

condensa el  gas natural  al  alcanzar  la  temperatura  criogénica de condensación del

metano (111,15 K (-162 °C)) a presión atmosférica. El objetivo de licuar el gas natural

seco es reducir el volumen por un factor aproximado de 600 veces sobre el volumen

original  de una cantidad comparable de gas a temperatura y presión atmosférica, y

permitir el transporte a largas distancias de manera más económica y segura. Luego de

este  proceso  se  le  conoce  al  combustible  como  gas  natural  licuado  (GNL).  Está

compuesto mayormente por metano y su densidad es alrededor de 45 % la densidad

del agua (Michot, 2003).

Para realizar el  proceso de licuefacción se utilizan sistemas de refrigeración,  donde

inicialmente el gas natural se comprime y luego se le realizan expansiones de Joule-

16 Diagrama tomado de la Secretaría de Energía de México en 
http://www.sener.gob.mx/res/403/ Elaboración%20de%20Gas
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Thomson para disminuir  su temperatura (Ching, 2011).  El propósito de los ciclos de

refrigeración es eliminar el calor sensible y latente del gas natural, de forma que se

transforma el combustible de estado gaseoso a alta presión a estado líquido a presión

atmosférica. Para ello son necesarios varios ciclos en cascada u otras configuraciones

para lograr la temperatura final de licuefacción de 111,15 K  (-162 °C). Generalmente se

llevan a cabo por medio de módulos de procesamiento llamados trenes (Arias, 2006).

Los ciclos de refrigeración pueden ser abiertos o cerrados. En los ciclos de refrigeración

abiertos, el mismo gas natural es comprimido y expandido cambiando de estado. En los

ciclos de refrigeración cerrados, un refrigerante se somete al ciclo de refrigeración y

luego por medio de un intercambiador de calor, se da el intercambio calorífico entre el

refrigerante  y  el  gas natural.  El  principio  básico  para enfriar  y  licuar  el  gas natural

usando refrigerantes, es lograr un acercamiento entre la curva de enfriamiento del gas

natural  y  la  curva  de  calentamiento  del  refrigerante.  Los  procesos  de  GNL  son

diseñados  para  minimizar  las  diferentes  entre  estas  curvas  y  lograr  un  proceso

termodinámicamente más eficiente, que requiere de menos energía por unidad de GNL

producido. Es por esto la importancia de unas buena la selección del refrigerante en los

procesos de licuefacción. Los refrigerantes empleados generalmente son componentes

puros o una mezcla de ellos (Ching, 2011).

Antes de ser almacenado el gas natural se debe sub enfriar parcialmente, de manera

que  se  produzca  la  menor  cantidad  de  vapor  de  gas  natural  en  el  llenado  de  los

tanques. Sin este sub enfriamiento, cualquier adición de calor u otra forma de energía

produciría la vaporización del GNL (Arias, 2006). 

Luego  del  proceso  de  sub  enfriamiento,  el  GNL  se  bombea  a  tanques  de

almacenamiento con aislamiento térmico, donde espera hasta ser cargado por algún

medio  de  transporte,  ya  sea  buques  metaneros  o  camiones  cisterna.  El  GNL se

transfiere desde los tanques de almacenamiento por medio de bombas especiales y

tuberías  de  carga articuladas,  diseñadas para  trabajar  bajo  condiciones  criogénicas

(Departamento de Energía de los Estados Unidos, 2005).
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 Figura 3.6. Planta de licuefacción en Alaska17

3.5.4 Transporte marítimo de GNL

El gas natural  licuado es transportado vía marítima por medio de barcos conocidos

como buques metaneros. Estos buques permiten el transporte de grandes cantidades

de  GNL desde  el  punto  de  producción  hasta  las  terminales  de  almacenamiento  y

regasificación,  en condiciones  de temperatura  igual  113,15 K   (-160 °C)  y  presión

ligeramente mayor a la atmosférica. Un buque metanero está fabricado con doble casco

y su diseño le permite aislar al combustible del mar en caso de un derrame accidental

(Michot, 2003). Gracias a sus extensas normas de seguridad  y su diseño, nunca se ha

reportado un incidente en un buque metanero que haya provocado un derrame de GNL.

Es por esto que se consideran barcos extremadamente seguros (Gascan, 2007).

17 Imagen tomada de la Marina de Alaska en 
http://www.mxak.org/home/photo_essays/lng_tankers. html.
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La capacidad de almacenamiento de los buques metaneros es variable, desde valores

de 19 000 m3 hasta valores de 150 000 m3. Se prevé que la utilización de buques con

mayor capacidad de almacenamiento aumente con el incremento en la demanda global

del  gas  natural,  y  por  lo  tanto  disminuyan  los  costos  de  transporte  de  GNL.  Las

dimensiones típicas de los buques metaneros son 300 m de longitud, 43 m de ancho y

12 m de calado (Arias, 2006).

Existen  dos  tipos  de  sistemas de  almacenamiento  para  buques.  Ellos  son  (Michot,

2003):

 Diseño esférico auto sostenido: Es conocido como Moss por su diseñador y tiene

depósitos  esféricos  independientes  dentro  del  barco.  Estos  depósitos  están

fabricados de aluminio de alta resistencia y tiene un aislamiento celuloso similar

a la espuma. Está recubierto externamente por una carcasa de acero resistente

al ambiente marino. En la figura 3.7 se muestra un diseño de este tipo.
 Diseño de membrana: Este sistema de almacenamiento consta de dos barreras y

capas de almacenamiento térmico alternadas entre las barreras, de manera que

si  la primera barrera falla,  la segunda evitaría la pérdida de combustible y la

absorción de calor.  Consiste en un recubrimiento estanco constituido por dos

membranas consecutivas, fabricadas con chapas de acero de bajo coeficiente de

expansión llamadas invar y una fase de cajas de madera rellenas de perlita como

aislante térmico. Este tipo de buque fue diseñado por Gaz Transport y Technigaz.

En la figura 3.8 se muestra un buque de membrana típico.
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Figura 3.7. Diseño esférico de un buque metanero18.

Figura 3.8. Diseño de membrana de un buque metanero19

  A pesar del buen diseño de aislamiento térmico con el que cuenta un buque metanero

para evitar la transferencia de calor hacia el líquido criogénico y el sub enfriamiento

realizado en la etapa de licuefacción, siempre se evapora un pequeño porcentaje de

18 Imagen tomada de Michot, M. (2003), Introducción al GNL. Descripción general del gas 
natural licuado, sus propiedades, industria y aspectos de seguridad, p. 18.

19 Imagen tomada de Stream, Repsol y Gas Natural LNG en 
http://www.streamlng.com/es/inicio/flota/buques/1285347425513/valencia+knutsen.html. 
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GNL.  Este  porcentaje  ronda  el  0,15  %  diario  del  volumen  total  almacenado  y  es

utilizado en las calderas del barco para producir el vapor que mueve las turbinas del

buque y que permite impulsarlo (Ching, 2011).

3.5.5 Almacenamiento y regasificación del GNL

La regasificación del GNL es un proceso endotérmico (absorbe energía) que consiste

en  retornar  rápidamente  el  combustible  a  su  estado  vaporizado,  por  medio  de

vaporizadores en ambientes controlados. Luego el gas natural es regulado a presión y

entra a sistemas de gasoductos para el uso de los consumidores finales (industriales,

residenciales, plantas de generación de energía, entre otros). Antes de la regasificación,

el  GNL  es  descargado  por  los  buques  metaneros  y  almacenado  en  tanques  de

contención con diseños especiales de aislamiento térmico (Michot, 2003).

La  etapa  de  almacenamiento  y  regasificación  se  divide  a  su  vez  en los  siguientes

procesos:

 Descarga del GNL desde los buques metaneros.
 Almacenamiento del GNL.
 Bombas primarias, gestión del gas evaporado y bombas secundarias.
 Regasificación del GNL.
 Medición y odorización.

3.5.6 Descarga de GNL desde los buques metaneros

La descarga de GNL en una terminal se lleva a cabo por medio de bombas y brazos de

descarga.  Las  bombas  de  descarga  se  encuentran  instaladas  a  bordo  del  barco  y

generalmente son 8 unidades en un buque típico esférico, 2 por cada uno de los 4

tanques auto sostenidos. La capacidad de descarga de un buque varía entre 10 000

m3/h y 12000 m3/h tardando entre 12 horas y 14 horas su descarga total. Durante la

descarga del gas natural licuado, parte del líquido es vaporizado por diversas causas.

Entre ellas se pueden mencionar: el calor absorbido en el proceso, pérdidas de energía

por fricción en la tuberías, cambios de presión entre los tanques de almacenamientos

buque-tierra y energía proporcionada por las bombas de descarga. Esta cantidad de

vapor generado en el proceso generalmente es retornado al buque para compensar  las
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presiones entre los tanques. Sin embargo, también existen otras posibilidades para el

manejo de este vapor, entre ellas: comprimirlo, re condensarlo, re licuarlo o quemarlo

(Ching, 2011). Más adelante se explicarán estas opciones de manejo. 

Los brazos típicos de descarga están compuestos por 4 brazos, 3 de los cuales se

emplean para la descarga del GNL mientras que otro se utiliza para retornar los vapores

generados al barco. Los brazos son la manera más segura de descargar combustibles,

éstos incorporan válvulas de seguridad en su diseño que les permite evitar posibles

vertidos de GNL en caso de emergencia (Gascan, 2007).

3.5.7 Almacenamiento de GNL

El  gas  natural  licuado  se  almacena  en  tanques  de  contención  con  diseñados

innovadores,  estables  y  altamente  seguros,  que  permiten  trabajar  a  temperaturas

criogénicas. Los tanques de almacenamiento se encuentran a temperaturas cercanas a

111,15 K (-162 °C), a una presión de almacenamiento cercana a la presión atmosférica

(en  un  rango  de  106  kPa   absoluto  a  108  kPa  absoluto)   y  una  capacidad  de

almacenamiento variable entre 5 000 m3 y 30 000 m3. Estos tanques están compuestos

por un tanque interior de acero criogénico, el cual está en contacto con el combustible

almacenado, un material aislante, que evita la transferencia de calor desde el exterior, y

un tanque exterior que brinda soporte al tanque y funciona como barrera de seguridad

en caso de que la primera barrera falle. Generalmente el tanque interior está fabricado

de aluminio o acero con níquel al 9 %, el material aislante es perlita y el tanque exterior

está  construido  de  concreto  reforzado  (Departamento  de  Energía  de  los  Estados

Unidos, 2005).

Los tipos de tanques convencionales se clasifican en: tanques de contención simple,

tanque  de  contención  doble  y  tanques  de  contención  total.  Se  diferencian  en  las

distintas configuraciones de barrera que presentan cada uno de ellos (Ching, 2011). En

la figura 3.9 se muestra un tanque común de contención total.
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Figura 3.9. Tanque de almacenamiento de GNL de contención total20.

3.5.8 Bombas primarias, gestión del gas evaporado y bombas secundarias

Las bombas primarias  son bombas criogénicas de tipo sumergible y  se encuentran

instaladas en el fondo del tanque de almacenamiento. Estas bombas extraen el GNL del

tanque y  lo  trasiegan ya  sea,  a  los  cargaderos  para  transportarlo  a  los  puntos  de

consumo o al relicuador a presiones entre 600 kPa (6 bar) manométricos y 800 kPa (8

bar) manométricos (SNC-Lavalin y Enerchem, 2012).    

Al  igual  que  los  buques  metaneros  los  tanques  de  almacenamiento  presentan  un

importante aislamiento térmico. Sin embargo, una fracción del calor exterior penetra en

el tanque interno y logra evaporar pequeñas cantidades de gas natural licuado. Otro

fenómeno que contribuye a esta evaporación es el volteo o “rollover” en inglés. Este

fenómeno  se  produce  al  introducir  GNL al  tanque  con  una  temperatura  menor  y

densidad diferente. Esto provoca que se desestabilice la interface entre las capas, se

libere calor de la capa inferior (más caliente) y se dé un aumento considerable en la

gasificación  del  combustible  (Ching,  2011).  Esta  vaporización  se  conoce  como gas

20 Imagen recuperada de Energía del Gas Natural en 
http://comunidad.eduambiental.org/file.php/1/curso/ contenidos/docpdf/capitulo16.pdf, p. 389.
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evaporado o “boil off” en inglés. Esto es un efecto indeseado y debe extraerse debido a

que  eleva  la  presión  en el  tanque de  almacenamiento,  el  cual  está  diseñado  para

presiones cercanas a la presión atmosférica. Existen varias posibilidades para manejar

el  gas  evaporado  en  el  interior  del  tanque  de  almacenamiento  (SNC-Lavalin  y

Enerchem, 2012):

 Compresión de los gases evaporados: El vapor se comprime a la presión de los

gasoductos de gas natural y se coloca en la red de transmisión y distribución de

consumidores finales.
 Recondensar:  El  vapor es comprimido hasta presiones entre 600 kPa (6 bar)

manométricos y 800 kPa (8 bar) manométricos, y es mezclado con el GNL sub

enfriado proveniente de las bombas primarias en un recipiente conocido como

relicuador. Gracias a esta mezcla y a la baja temperatura del GNL, se garantiza

que todo el gas evaporado se convierta a estado líquido y de esta manera, poder

trasegarlo a los vaporizadores y evitar la cavitación en las bombas secundarias.
 Quemar el gas vaporado en chimeneas: Todas las terminales de GNL deben de

contar con chimeneas, en caso de ser necesario quemar el gas evaporado.

Considerando la opción de recondensar, el gas natural licuado es enviado a alta presión

(cercana a 8000 kPa manométricos) hacia los vaporizadores por medio de las bombas

secundarias. Estas bombas son activadas eléctricamente y permiten circular el GNL por

medio de los intercambiadores energéticos de los vaporizadores. La temperatura de

entrada a los vaporizadores es cercana a 128,15 K (-145 °C). 

3.5.9 Regasificación del GNL

El  gas  natural  licuado  es  vaporizado  por  medio  de  intercambiadores  de  calor  en

condiciones controladas de presión y temperatura, que permiten la distribución posterior

del gas natural en el sistema de suministro hacia los consumidores finales.

Para vaporizar el GNL existen dos opciones: la primera es vaporizar a baja presión y

luego comprimir hasta la presión de consumo y la segunda es bombear el líquido a

presión  de  consumo  y  luego  vaporizar.  Debido  a  que  la  segunda  opción  es  más

económica, es la más utiliza en las plantas de regasificación (Arias, 2006).
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En cuanto a los tipos de vaporizadores para gas natural, se dividen de acuerdo a las

temperaturas de los sistemas. Los sistemas de temperatura ambiente utilizan el calor

de aire o el agua de mar para vaporizar el líquido criogénico. Aún en climas fríos, el aire

y el agua de mar son más calientes que el GNL. Por otro lado, los sistemas por encima

de la temperatura ambiente emplean el calor generado al quemar combustibles, para

calentar indirectamente el GNL a través del baño intermedio de un fluido. Este fluido

permite la transferencia de calor y generalmente es agua (Departamento de Energía de

los Estados Unidos, 2005).

De acuerdo a lo anterior los vaporizadores pueden clasificarse principalmente en tres

tipos (Arias, 2006):

 Vaporizador de carcasa y tubos: Emplea glicol como fluido de intercambio para

evitar congelamiento en los tubos.
 Vaporizador de agua de mar: El fluido de intercambio es agua de mar y requiere

un sistema de captación de este fluido. El GNL entra en un colector horizontal

situado en la parte inferior del vaporizador y se distribuye por una serie de tubos

verticales con aletas de aluminio. Conforme el líquido criogénico es calentado,

éste  circula  ascendentemente  a  través  de  los  tubos  hasta  un  colector  en  la

superior del vaporizador. El agua de mar cae por gravedad sobre la parte exterior

de los tubos,  se introduce por  la  parte superior  y es recolectada en la parte

inferior del vaporizador. El gas natural licuado se introduce a una temperatura de

128 K (-145 °C) y sale del vaporizador a una temperatura entre 273 K y 283 K

(entre 0 ° C y 10 °C). El agua de mar ingresa al evaporizador a una temperatura

superior a 285,15 K (12 °C) y sale a una temperatura entre 276 K y 278 K (entre

3 °C y 5 °C). Estas temperaturas son aproximadas.
 Vaporizador de combustión sumergida: Está compuesto por un barril  de agua

que contiene un serpentín por donde circula el  GNL. El agua es calentada a

través de un quemador sumergido instalado en la parte inferior del tanque. El

combustible utilizado por el quemador es una porción del gas natural generado,

por lo que este método puede representar pérdidas considerables al sistema.
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En la figura 3.10 y figura 3.11 se muestran vaporizadores típicos de agua de mar y

combustión sumergida, respectivamente.

Figura 3.10. Vaporizador de agua de mar21

Figura 3.11.  Vaporizador de combustión sumergida22

21 Imagen recuperada de Energía del Gas Natural en 
http://comunidad.eduambiental.org/file.php/1/curso/ contenidos/docpdf/capitulo16.pdf, p. 392.

22 Imagen recuperada de Energía del Gas Natural en 
http://comunidad.eduambiental.org/file.php/1/curso/ contenidos/docpdf/capitulo16.pdf, p. 393.
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3.5.10 Medición y odorización 

Luego  de  que  el  gas  natural  licuado  es  vaporizado  y  recolectado  es  enviado  a  la

estación de medición y odorización. Además de las especificaciones y estándares de

calidad  antes  mencionadas  que  debe  cumplir  el  combustible  antes  de  su

comercialización,  existen otras regulaciones que deben cumplirse.  El  gas natural  es

medido fiscalmente para determinar la cantidad de combustible puesto en red y por

motivos de seguridad se le añaden trazas de sustancias odorizantes con el objetivo de

detectar por medio del olfato humano cualquier fuga de gas natural (Gasnor, 2007).

Entre los odorizantes más comunes se encuentra los compuestos derivados del azufre

y el mercaptano. La combustión de estas trazas odorizantes no representan problemas

serios de toxicidad y corrosión para el sistema (Mokhatab, 2006).

 En la figura 3.12 se ilustra un esquema básico de los procesos principales en la etapa

de almacenamiento y regasificación del gas natural antes explicados.

Figura 3.12. Esquema básico de una terminal de almacenamiento y regasificación23

23 Imagen recuperada de Energía del Gas Natural en 
http://comunidad.eduambiental.org/file.php/1/curso/ contenidos/docpdf/capitulo16.pdf, p. 391.
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3.5.11 Distribución y transporte a consumidores finales

Existen distintas opciones para transportar el gas natural hacia los consumidores finales

y dependen del estado en el que se encuentra el combustible, ya sea en estado líquido

o en estado gaseoso. Las principales formas de transportar gas natural son: transporte

terrestre de GNL, transporte terrestre de gas natural comprimido (GNC) y gasoductos.

3.5.11.1Gasoductos

Un gasoducto es una conducción de tuberías que permiten transportar el gas natural

hacia los consumidores finales luego del proceso de regasificación en una planta o del

proceso de extracción y producción. El gas es presurizado cerca de los 8 000 kPa (80

bar) manométricos y es introducido en los gasoductos para su transporte. Antes de que

el  gas  natural  llegue  a  los  puntos  de  consumo,  es  necesario  bajar  la  presión  de

transporte hasta límites razonablemente seguros (Arias, 2006). 

Desde  el  punto  de  vista  económico,  utilizar  gasoductos  es  la  mejor  opción  para

transportar cantidades de gas natural a gran escala y a través de distancias cortas. Sin

embargo, ofrece una menor flexibilidad de intercambio que el transporte de gas natural

licuado debido a que el gas natural se trasiega a través del gasoducto hacia un único

destino y no permite ser entregado donde una necesidad eventual sea mayor y existan

mejores términos comerciales (Michot, 2003).
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Figura 3.13. Tubería de gasoducto a la intemperie24.

3.5.11.2Transporte terrestre de GNL

Disponer de tecnologías de transporte terrestre de GNL convierte al gas natural en una

fuente energética viable en el mercado, principalmente para aquellos consumidores que

es  económicamente  imposible  la  extensión  de  un  sistema  de  distribución  de

gaseoductos hacia sus zonas de consumo (SNC-Lavalin y Enerchem, 2012). 

El  transporte terrestre de gas natural  licuado se puede llevar  a cabo por  medio de

gasoductos  virtuales,  los  cuales  son  tuberías  criogénicas  que  suministran  GNL

directamente  a  zonas  de  consumo  pequeño  o  mediano  a  distancias  cortas.  Si  se

emplean gasoductos virtuales para entregar GNL a distancias largas, son necesarias

estaciones de re-enfriamiento para contrarrestar la pérdida de presión por fricción en el

24 Imagen tomada de Energía del Gas Natural en 
http://comunidad.eduambiental.org/file.php/1/curso/ contenidos/docpdf/capitulo16.pdf, p. 386.
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tubo y el aumento de temperatura en el trayecto, lo cual es poco rentable debido a los

excesivos costos que esto representa (Ching, 2011).

También el GNL puede transportado por medio de camiones cisternas criogénicos. Esta

tecnología es conocida y se ha empleado para el transporte de líquidos criogénicos

como el helio líquido y el hidrógeno líquido. Los camiones son tanques criogénicos con

dos paredes de contención (ver Figura 3.14). Este método de transporte de GNL es

utilizado para satisfacer la demanda en estaciones de servicio de gas natural vehicular

en el sector de transporte, y en estaciones satélite en el sector de industrial. Se conoce

como  una  estación  satélite  de  GNL al  conjunto  de  instalaciones  que  permiten  el

almacenamiento, regasificación y suministro de gas natural a consumidores locales que

no cuentan con redes de gasoductos (SNC-Lavalin y Enerchem, 2012).
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Figura 3.14.Camión cisterna de GNL con capacidad de 56 000 litros25

3.5.11.3Transporte terrestre de gas natural comprimido (GNC)

Otra manera alternativa de transportar gas natural hasta los centros de consumo, es en

forma de gas natural comprimido o GNC por sus siglas. Consiste en elevar la presión

del  gas  natural  en  una  estación  de  compresores  con el  objetivo  de  incrementar  la

energía por unidad de volumen y por ende, disminuir los costos unitarios de transporte.

El gas natural comprimido es depositado en cilindros o tanques diseñados para ser

transportados  por  vehículos  especializados.  Estos  vehículos  pueden  ser  camiones

rígidos o semirremolques los cuales cuentan con colectores que permiten transportar

los  cilindros  de  manera  segura  (ver  figura  3.15).  Una  vez  el  camión  arriba  a  las

unidades de descarga del usuario final y según sean las necesidades de presión y flujo

determinadas, se requerirá una estación de descompresión o simplemente una unidad

de trasvase (SNC-Lavalin y Enerchem, 2012). 

Figura 3.15. Camión rígido de GNC26.

3.5.12 Aplicaciones del gas natural

El gas natural tiene muchas utilidades como combustible y su principalmente atractivo

es su combustión más limpia respecto a los combustibles derivados del petróleo. Se

25 Figura tomada de SNC-Lavalin & Enerchem Tek (2012). Informe Final Perspectiva sobre el 
potencial uso del Gas Natural en Costa Rica, p. 97.

26 Imagen tomada de SNC-Lavalin & Enerchem Tek (2012). Informe Final Perspectiva sobre el 
potencial uso del Gas Natural en Costa Rica, p. 98.
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divide básicamente en tres sectores: sector de transporte, sector industrial, sector de

generación de energía y sector doméstico.

En el  sector  de transporte será posible utilizar  el  gas natural  como combustible  en

vehículos livianos y de carga. Será necesario realizar modificaciones a los motores de

combustión interna, principalmente en los sistemas de inyección y varía de acuerdo al

tipo de alimentación de gas natural, ya sea en forma de gas natural licuado (GNL) o de

gas natural comprimido (GNC). Las estaciones de servicio de este combustible cuentan

con los sistemas y tecnologías necesarias para suplir ambas formas de gas natural.

Estas  estaciones  de  servicio  son  una  especie  de  estación  satélite  utilizado  a  nivel

industrial.     

En el sector industrial el gas natural es utilizado como combustible en hornos, calderas,

quemadores  y  demás  aplicaciones  donde  se  demande  calor.  Por  ejemplo  en  la

fabricación de aceros y hornos de fundición. En el área de la refinería es utilizado como

materia  prima  para  la  obtención  de  nuevos  productos  por  medio  de  procesos

petroquímicos, por ejemplo en la producción de hidrógeno para plantas de tratamiento.

En el sector de generación de energía, se utiliza el gas natural como combustible en

plantas térmicas debido a su alta eficiencia de combustión y su poca contaminación al

ambiente producto de sus residuos de combustión. En el sector doméstico, se utiliza el

gas natural  como energía para las casas en sistemas de calefacción,  calentadores,

duchas, preparación de alimentos, entre otros.

3.6 Tecnologías para la vaporización GNL
El análisis de las tecnologías existentes para el manejo de gas natural, específicamente

para  el  proceso  de  regasificación,  se  basa  en  el  estudio  de  los  evaporadores  o

regasificadores, los cuales existen en varios tipos y configuraciones, y se utilizan según

las necesidades del proyecto en cuestión y la disponibilidad de recursos en el lugar.

Cabe decir que en el mercado actual destacan siete tipos de vaporizadores que han

sido implementados en proyectos de esta naturaleza y tienen a su haber la aplicación
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real de los conceptos más profundos y detallados de la transferencia de calor, siendo en

sí mismos una gran obra de la ingeniería.

Los tipos de vaporizadores serán explicados y caracterizados de manera amplia, de

modo que se cuente con una base teórica profunda, para más adelante ser capaz de

elegir  y  elaborar  el  diseño  más  adecuado  para  el  proyecto  que  acá  se  plantea.

Primeramente se define el concepto de un vaporizador o regasificador para gas natural.

Los vaporizadores para gas natural  son un conjunto intercambiadores de calor  que

ejecutan la evaporización, esta consiste en la transformación de fase del GNL (Gas

Natural Licuado) al estado gaseoso. Esto implica la transferencia de calor tanto latente

como sensible, a través de la serie interconectada de intercambiadores de calor. Se

efectúa  para  alcanzar  el  objetivo  primordial  que  es  distribuir  el  gas  natural  como

combustible útil para el consumidor final.

 De forma general se indica que en promedio el GNL ingresa a los regasificadores a una

presión de 14 kPa manométricos y a una temperatura de 98 K (-175 °C) y sale de los

mismos en estado gaseoso en condición de vapor sobrecalentado a 277,6 K (4,45 °C) y

8618,4 kPa manométricos. El proceso dentro de los vaporizadores se describe como un

sistema de flujo estable, pues la tasa de masa que ingresa a los regasificadores es la

misma que la que sale de ellos.

 A continuación se trataran cada uno de los tipos de vaporizadores empleados en la

actualidad, en los diversos proyectos de aprovechamiento de GNL alrededor del mundo,

se incluye algunos aspectos de interés como: características de sus equipos, costo de

instalación y operación, impacto ambiental y tecnología involucrada.

3.6.1 Vaporizadores de combustión sumergida (SCV)

Estos vaporizadores utilizan agua calentada por un mechero sumergido que eleva la

temperatura de agua de mar dentro de un almacenamiento confinado, por su parte el

GNL circula por el interior de un serpentín de tubos lisos de acero. El calentamiento del

agua se produce por productos directos de la combustión, por lo que el rendimiento
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energético es muy alto. Además el coeficiente global de transferencia de calor en la

parte exterior de los tubos resulta incrementado, llegando a valores entre el doble y

triple mayor al coeficiente de los vaporizadores de agua de mar.

 Debido  a  esto,  con  ellos  se  puede  responder  rápidamente  ante  una  demanda

instantánea de gas natural, pues presentan un arranque veloz y efectivo en cualquier

punto de operación del sistema o red.

3.6.1.1 Instalación

Requieren de una instalación típica para un aprovechamiento de GNL, es decir, muelle

de atraque para los buques, sistemas de bombeo, tanques de almacenamiento y de

manera particular algún sistema de protección auxiliar para cada proyecto. Debido a la

necesidad  de  ingresar  aire  para  generar  la  combustión,  también  cuenta  con  un

ventilador y tuberías de aire. Para entender el concepto con claridad ver la figura 3.11.

 El  inicio  de la  estación de vaporizadores tipo SCV se establece como la  brida de

entrada del GNL y la finalización corresponde a la descarga del gas natural.  Según

instalaciones de proyectos en funcionamiento se requiere de un área disponible de 495

m2 por cada vaporizador que se desee instalar.

3.6.1.2 Costos

Según  un  estudio  realizado  en  el  2007  por  el  Instituto  Americano  de  Ingenieros

Químicos, se calculó que este tipo de tecnología consume 162 655 MWh por año y

además se invierte $ 70 000 anuales en tratamiento de aguas residuales producto del

proceso. Esta tecnología es la de menor costo y permite trabajar con variaciones de

carga sin sufrir ineficiencias en el sistema.

3.6.1.3 Impacto ambiental

El Instituto Americano de Ingenieros Químicos registra que la operación anual de SVC

genera 185 000 kg de óxidos nitrosos ( NOx ) y 220 000 kg de emisiones de monóxido
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de carbono ( CO ), además de 66 millones de galones de aguas residuales que deben

ser tratados para la eliminación de ácidos carbónicos y  su neutralización.

3.6.1.4 Tecnología

Nuevos  avances  tecnológicos  proponen  una  mayor  eficiencia  en  los  procesos  de

combustión y una reducción importante en el  nivel  de emisiones contaminantes, sin

embargo no es nada que al  día de hoy pueda tener  aplicación práctica de manera

significativa.

3.6.2 Vaporizadores de aire ambiente

El vaporizador de líquidos criogénicos por aire ambiental toma calor del aire circundante

y lo transfiere al fluido líquido a través de sus bobinas. No necesita ningún equipo o

energía extra ni tampoco otros recursos energéticos. Por otra parte, posee una función

estable. Por lo tanto, el vaporizador de líquidos criogénicos por aire ambiente es a su

vez económico y amigable con el medio ambiente. Posee un arreglo de tubos delgados

que diseñan para que la zona de transferencia de calor sea muy amplia. 

Pero se debe indicar que el uso práctico hasta hoy implementado es solo a pequeña

escala y no se cuenta con registro de proyecto con terminales de regasificación de GNL

que empleen esta tecnología. Este tipo de vaporizadores resulta ser una opción muy

atractiva, pues tiene bajos costos de instalación y de operación, además su impacto

ambiental es mucho menor y la necesidad de energía externa es muy reducida.

Sin embargo el reto se presenta a nivel tecnológico, pues lograr una transferencia calor

efectiva y eficiente en poco tiempo, empleando únicamente el aire circundante no es

tarea sencilla y requiere de una convección forzada efectiva y con una enorme masa de

aire ambiente, la cual  tenga la capacidad de transferencia suficiente calor  a todo el

volumen de GNL y propiciar la transformación de fase. 
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3.6.3 Sistemas de intercambiadores de calor atmosféricos

Dentro  de  este  tipo  de  vaporizadores  se  encuentra  dos  calificaciones,  los

intercambiadores de calor directos y los indirectos. En los primeros el fluido de trabajo

está en contacto directo con el aire y  a presión atmosférica, además se encuentra

beneficiado por la transferencia de masa, por lo que cuenta con mayor captación de

energía por área de superficie dada, sumado a esto no existe ningún tipo de aislamiento

entre  el  fluido  de  trabajo  y  el  aire,  como  sí  ocurre  en  los  sistemas  indirectos.

Adicionalmente cuenta con un ventilador de tiro inducido para crear una recirculación de

aire  caliente   y  un  recipiente  para  recuperar  agua  y  condensado,  en  general  este

sistema opera como una torre de enfriamiento.

Por su parte los intercambiadores indirectos consisten en una estructura de bobina o

serpentín  que  contiene  el  fluido  de  trabajo,  estos  serpentines  están  equipados  por

arreglos de aletas, con el fin de aumentar el área disponible para la transferencia de

calor,  emplea  ventiladores  de  tiro  forzado  que  se  utilizan  para  soplar  aire  exterior

alrededor de todos el tubos, por ello requiere de recolectores debajo de cada unidad

para recuperar el condensado que cae de los tubos.

Solo presentan transferencia de calor y esta no ocurre en contacto directo con el aire,

sino que como se mencionó, debe atravesar varias superficies metálicas, por lo que el

área de transferencia necesita ser incrementada.

3.6.3.1 Balance de energía y masa para estos vaporizadores

Para el tipo de vaporizadores indirectos el proceso de transferencia de calor se da de la

siguiente manera:

Calor sensible: Se toma calor del aire ambiente, este se transfiere a las aletas, a su vez

las aletas lo hacen a la pared de los tubos del intercambiador y por ultimo este calor

llega hasta al fluido. 

Aire ambiente               aletas               pared del tubo             fluido de trabajo.
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Calor latente: La transferencia de calor latente tiene el mismo circuito térmico que para

el  calor  sensible,  representado  de  la  siguiente  manera  en  orden  descendente  de

temperatura y sustituyendo el aire ambiente por condensación de vapor:

Condensación de vapor               aletas               pared del tubo             fluido de trabajo.

Para el tipo de vaporizadores directos el proceso de transferencia de calor se da de la

siguiente manera:

Calor sensible: Se toma el aire caliente del ambiente y se transfiere ese calor al fluido.

Calor latente: Se condensa el vapor y se evapora el fluido criogénico.

Figura 3.16. Intercambiador de calor tipo directo27.

La figura 3.16 muestra de manera esquemática, el proceso de transferencia de calor

que ocurre en un vaporizador del tipo directo. El condensado que se forma al emplearse

estos intercambiadores de calor,  es removido del  sistema una vez que el  fluido de

trabajo de alta temperatura, ha cedido por completo el calor disponible al GNL.

27 Tomado de AIChE, (2008). Utilization of Atmospheric Heat Exchangers in LNG Vaporization, 
p. 7.
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Figura 3.17. Vaporizador de tipo indirecto28.

La figura 3.17 muestra de manera esquemática, el proceso de transferencia de calor

que  ocurre  en  un  vaporizador  del  tipo  indirecto,  en  él  el  calor  entre  fluido  no  se

transfiere mediante un contacto fluido – fluido, sino que se da a través de un tubo que

contiene el fluido de trabajo.

El rendimiento de los intercambiadores de calor tanto directos como indirectos, depende

del clima en el que se encuentren estos y las condiciones ambientales del lugar en el

que operan, ya que su curva de rendimiento es función de la temperatura de bulbo seco

y bulbo húmedo a la que se encuentre el aire disponible, de esta modo, cuanto mayor

sea la temperatura de bulbo seco y bulbo húmedo para el aire, mejor y más eficiente

resulta la transferencia de calor del aire hacia el GNL. Por ejemplo en el caso de los

intercambiadores de calor directos, estos funcionan de manera efectiva, cuando existe

una temperatura ambiente de bulbo húmedo superior a los 273 K (0 °C), de lo contrario

la transfería de calor resulta nula o insignificante.

En el caso de los intercambiadores de calor indirectos, si el fluido de trabajo de alta

temperatura tiene un punto de congelación bajo,  teóricamente podría ingresar  a los

28 Tomado de AIChE, (2008). Utilization of Atmospheric Heat Exchangers in LNG Vaporization, 
p. 7
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vaporizadores  a  temperaturas  inferiores  a  los  273  K,  sin  embargo  esto  no  resulta

práctico, pues el condensado generado en el exterior de los intercambiadores de calor

se congelaría y este efecto es nocivo para el serpentín y también reduce la capacidad

neta de transferencia de calor.

Una vez que se ha definido el principio de funcionamiento de los intercambiadores de

calor directo e indirecto, se procede a explicar los arreglos o sistemas que se pueden

desarrollar a partir del uso de esta tecnología. 

3.6.4 Sistema de lazo simple con intercambiador de calor indirecto 

Este sistema utiliza intercambiadores de calor de tubos y carcasa, es decir un arreglo

del tipo indirecto y funciona dentro de un circuito cerrado de transferencia de calor.

Además hay una fuente de calor externa que mantiene más caliente el fluido de trabajo,

y favorece así la transferencia y evaporación del GNL.

Para detallar el funcionamiento de este sistema de lazo simple se muestra un diagrama

esquemático de su instalación en la siguiente figura:

Figura 3.18. Sistema de lazo simple con intercambiador de calor indirecto29.

29 Tomado de AIChE, (2008). Utilization of Atmospheric Heat Exchangers in LNG Vaporization, 
p. 10.
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En la  figura  anterior  se  muestra  el  sistema de  lazo  simple,  allí  el  GNL ingresa  al

vaporizador  y  el  fluido  de  trabajo  (aire)  circula  por  el  interior  del  vaporizador  y  le

transfiere calor  al  GNL, de manera tal  que logra hacer que se transforme a la fase

gaseosa.  Una vez evaporado,  este se encuentre listo  para salir  hacia la  tubería de

distribución de GN. Para aumentar y mantener el flujo de aire constante, así como la

temperatura  del  mismo  se  instala  un  ventilador  que  genera  recirculación  del  aire,

además se realiza la convección forzada del aire hacia el evaporador para mantener el

aire de alrededor a alta temperatura, adicionalmente, existe una fuente de calor externa

que calienta un tercer fluido, en este caso glicol, el mismo se hace pasar por las salidas

de aire del ventilador y con ello se calienta y aumenta la temperatura del aire que se ha

bombeado hacia el interior del arreglo de lazo cerrado, al evaporador llega aire caliente,

el glicol se adiciona al agua para asegurarse que esta no congele. Además el sistema

cuenta con una salida para la extracción del condensado formado en el evaporador,

producto del enfriamiento del aire ambiente.

3.6.4.1 Instalación

El área total que en promedio ocupa un sistema de este tipo es 14863 m2 (160 000

pies2), lo cual representa un 375 % más que el área de un vaporizador de combustión

sumergida (SCV).

3.6.4.2 Costo

El costo de instalación de un sistema como estos,  según el  Instituto Americano de

Ingenieros Químicos representa 141 % el costo de un sistema tipo SCV. El consumo

anual total por concepto de equipo se calcula en 239 539 MW/h.

3.6.4.3 Impacto Ambiental

La  generación  de  condensado  hídrico  producto  de  este  sistema  que  contempla  el

Instituto Americano de Ingenieros Químicos es de 916 069 m3 (242 millones de galones)

anuales, el mismo se encuentra a una temperatura de salida de 289 K (15, 6 °C), lo cual

permite que esta agua se emplee para la industria o en dado caso sea devuelta al
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ambiente,  sin  necesidad  de  mayor  tratamiento.  Además  al  suministra  aire  frio  a  la

atmosfera, se reduce el efecto de calentamiento global.

3.6.4.4 Tecnología 

Con el fin de disminuir el tamaño y área en general que ocupan este tipo de sistema, se

puede variar el fluido de trabajo, por un fluido con mayor capacidad de transferencia

térmica  (mayor  coeficiente  de  convección)  de  modo  que  de  esta  forma  se  logre

disminuir el área superficial de los tubos, sin afectar la eficiencia del proceso.

3.6.5 Sistema de doble lazo con intercambiador de calor directo

Este tipo de sistema pretende mejorar la transferencia de calor a partir del aumento del

área  de  contacto  superficial  de  los  intercambiadores  del  tipo  directos,  para  ello  se

realiza un segundo lazo compuesto por  un intercambiador de calor  intermedio,  una

bomba  secundaria  que  abastece  el  sistema  con  agua  fresca  y  una  torre  de

calentamiento. La siguiente figura esquematiza el funcionamiento de este sistema.
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Figura 3.19. Sistema de doble lazo con intercambiador de calor directo30.

Primeramente  se  succiona agua a  presión  atmosférica  por  parte  de  un sistema de

bombeo,  esta se hace pasar  por  una torre de calentamiento en donde aumenta su

temperatura  gracias  al  suministro  de  aire  caliente.   Posteriormente  sale  hacia  una

intercambiador intermedio en donde el agua entra en contacto con el glicol, este último

es un fluido aún más caliente y se eleva más la temperatura del agua, a partir de esta

fase el agua se dirige al vaporizador para brindar calor al GNL para evaporación, una

vez alcanzado el vaporizador el sistema funciona de idéntica manera al sistema de lazo

simple descrito en la sección anterior. El condensado producto de la precipitación de la

humedad del aire atmosférico se remueve del sistema por medio de una tubería de

descarga de condensados.

3.6.5.1 Instalación

El área total que en promedio ocupa un sistema de este tipo es 8 360 m2 (90 000 pies2),

lo  cual  representa  un  210  %  más  que  el  área  de  un  vaporizador  de  combustión

sumergida (SCV).

3.6.5.2 Costo

El  costo  asociado  a  la  instalación  de  esta  tecnología  es  de  131  % el  valor  de  la

instalación de SCV,  además la  potencia  anual  de  consumo se proyecta  en 45 580

MW/h,  lo  cual  incluye  la  demanda  de  los  sistemas  de  bombeos,  ventiladores  y  la

valoración de las ineficiencias térmicas propias de los intercambiadores de calor.

3.6.5.3 Impacto Ambiental

Para una zona costera, el Instituto Americano de Ingenieros Químicos  calcula que la

generación de condensando empleando esta clase de tecnología es de  1 313 537 m3

(347 millones de galones) anuales y su temperatura es de 12,78 °C, es decir es agua

en condiciones favorables para uso industrial o descarga en el ambiente.

30 Tomado de AIChE, (2008). Utilization of Atmospheric Heat Exchangers in LNG Vaporization, 
p. 12
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3.6.5.4 Tecnología

En un afán por reducir el tamaño de las instalaciones, se podría variar el fluido primario

de trabajo, es decir cambia el agua por un fluido de mayor capacidad de trasferencia de

calor  como el  propano, con ello  se intensifica la transferencia de calor  latente y se

disminuye el área necesaria para la transferencia de calor efectiva. Adicionalmente y

según sean las características del proyecto, la torre de calentamiento vertical, se puede

sustituir por una torre de flujo transversal, la cual tiene un menor tamaño.

3.6.6 Vaporizador de combustión sumergida (SCV) híbrido con intercambiador de

calor directo

Respecto a los vaporizadores de combustión sumergida,  esta tecnología agrega un

sistema de bombeo para el trasiego de agua y una torre de calentamiento para el agua.

A continuación se muestra imagen del diagrama de funcionamiento.

Figura 3.20. SCV con intercambiador de calor directo31.

El proceso que ilustra la figura anterior es: se coloca un intercambiador de calor dentro

de un tanque de almacenamiento para agua, al intercambiador entra GNL y del mismo

sale gas natural. El tanque se abastece con agua caliente, la cual ha sido calentada por

31 Tomado de AIChE, (2008), Utilization of Atmospheric Heat Exchangers in LNG Vaporization. 
p. 14.
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un  proceso  de  combustión  controlado,  el  producto  de  la  combustión  eleva  la

temperatura de una torre de calentamiento y esto se traduce en el calentamiento del

agua que llena el tanque con agua, del mismo modo que los anteriores, en este arreglo

existe una salida para evacuar el condensado del aire. Adicionalmente se coloca un

aspersor en el interior del tanque, este rociador se alimenta con parte del producto de la

combustión generado en la cámara de combustión y se encarga de mantener el agua

del tanque caliente.

3.6.6.1 Instalación

El área necesaria para instalar cada vaporizador es de 27 868 m2.

3.6.6.2 Costo

Una instalación de este tipo tiene un costo de 38 % más que la inversión inicial para

SCV, además anualmente consume 116 251 MW/h más de energía, principalmente por

la inclusión de nuevos sistemas de bombeo.

3.6.6.3 Impacto ambiental

El condensado generado se calcula en (313 millones de galones)  anualmente,  y  la

temperatura de salida de este condensado es de 289 K (61 °F), idónea para cualquier

aplicación  industrial.  Sin  embargo  se  debe  recordar  que  el  agua  empleada  en  el

proceso se encuentra adicionada con ácidos de carbono, esto producto de la exposición

a la combustión sumergida, por lo que el agua antes de descargarse requiere de un

tratamiento químico, sin embargo este es menor que el aplicado al SCV simple.

3.6.6.4  Tecnología

En relación a la tecnología en desarrollo, se espera al igual que para los SCV obtener

mayor eficiencia en la combustión.

3.6.7 Vaporizadores de agua de mar

Los vaporizadores de agua de mar son un módulo de intercambiadores de calor por los

cuales en su parte inferior e interior sube el GNL (líquido), mientras que por su exterior y

por efecto de la gravedad, cae agua de mar impulsada por  un sistema de bombeo
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desde la captación de la misma. Al producirse la transferencia de calor, el GNL se va

evaporizando a medida que inicia su ascenso por los tubos y sale por la parte superior

en este gaseoso. La línea de entrada del GNL a los vaporizadores está regulada por

enclavamientos que coordinan la salida de del gas natural vaporizado con la entrada del

GNL.  El sistema consta de los siguientes equipos: bomba de captación de agua de

mar,  bombas de inyección  de hipoclorito  de sodio  y  los  vaporizadores propiamente

dichos.

3.6.7.1 Sistema de captación de agua de mar

Primeramente se debe construir un cajón (generalmente de hormigón) que permita la

entrada del agua de mar por uno de sus lados y que por el otro lado sea la salida hacia

el  sistema de bombeo,  anterior  a  las bombas se debe colocar  un enrejado que se

encargue de la filtración gruesa del agua. El equipo de bombeo suele ser un conjunto

de bombas centrífugas verticales que se colocan a la descarga de cada uno de los

compartimentos  del  cajón.  Posterior  al  bombeo  se  instala  el  equipo  automático  de

filtrado, el cual limpia de impurezas el agua que entra a los vaporizadores. Desde la

descarga de las bombas hasta la entrada de los intercambiadores de calor, se trasiega

el agua mediante una tubería de material resistente a la corrosión.

3.6.7.2 Sistema de cloración

Acá se desarrolla un proceso de dosificación, un arreglo de bombas de desplazamiento

positivo inyecta hipoclorito de sodio al agua de mar, a razón de un porcentaje del caudal

de agua bombeado.

3.6.7.3 Proceso en los vaporizadores

Los vaporizadores reciben el GNL proveniente de las bombas secundarias, la energía

para la transformación de fase la aporta el agua de mar que circula por el exterior de los

tubos del intercambiador y se logra un calentamiento de gas natural por encima de los

273 K (0 °C), generalmente alrededor de 277 K (4 °C). Los vaporizadores abiertos están

constituidos por paneles de tubos aleteados que son bañados exteriormente por el agua

de mar. El montaje de los tubos se realiza de forma vertical y colgados a una estructura,
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los tubos se unen entre sí  de dos maneras simultáneas, en la parte inferior por un

colector de GNL y en la superior por un colector de gas.

Los  tubos  cuentan  con  aletas  longitudinales  en  el  exterior,  para  favorecer  la

transferencia  de  calor  e  internamente  tiene  una  lámina  helicoidal  o  serpentín  que

permite la ebullición uniforme y estable del  fluido.  Una vez que el  agua de mar ha

circulado por en caída vertical por el exterior de los tubos, es recogida en una balsa

conectada al hormigón y se vuelve a introducir al mar para repetir el proceso. 

A continuación se presenta una tabla resumen con las propiedades y características de

los fluidos que interactúan en el intercambiador de calor, tanto en el lado externo como

interno:

Tabla 3.3. Especificaciones técnicas típicas de un vaporizador de agua de mar abierto32

32 Tomado de UPC (2007), Vaporizadores de agua de mar para gas natural licuado, pdf, p.5.
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3.6.8 Vaporizador de bastidor abierto híbrido con intercambiador de calor directo

Este sistema propone operar el vaporizador de bastidor abierto (ORV por sus siglas en

inglés) dentro de un circuito hídrico de lazo cerrado. La siguiente figura muestra este

arreglo.

Figura 3.21. Vaporizador de bastidor abierto híbrido con intercambiador de calor directo33.

La figura 3.21 muestra circuito de lazo cerrado para ORV con intercambiador de calor

directo, en el sistema el agua es bombeada hacia una torre de calentamiento, la misma

tiene como fuente de calor externa un quemador de gas, allí el agua calentado sale

hacia  el  intercambiador  de  calor  directo,  en  donde  actúan  como  fluido  de  trabajo,

suministrando calor al GNL para su evaporación. El condensado formado en el proceso

se recoge por una segunda tubería y se devuelve a la torre de calentamiento.

3.6.8.1 Instalación

El área necesaria para instalar cada vaporizador es de 8 825 m2 (95 000 pie2).

33 Tomado de AIChE, (2008), Utilization of Atmospheric Heat Exchangers in LNG Vaporization. p.16.
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3.6.8.2 Costo

Una instalación de este tipo tiene un costo de 35 % más que la inversión inicial para

SCV, además anualmente consume 2104 MW/h adicionales de energía, principalmente

por el uso de calentadores (quemadores de baja eficiencia).

3.6.8.3 Impacto ambiental

El condensado generado se calcula en (328 millones de galones)  anualmente,  y  la

temperatura  de  salida  de  este  condensado  es  de  286  K  (12,78  °C),  idónea  para

cualquier aplicación sin necesidad de tratamiento alguno. Por su parte el aire frío que se

devuelve a las atmosfera favorece la disminución del calentamiento global.

3.6.8.4 Tecnología

La utilización  de agua de mar  como fluido  de  trabajo  representaría  un ahorro  muy

significativo en los costos de operación del proyecto.

3.7 Metodología para el cálculo de los vaporizadores de agua de mar
para GNL

La Escuela Universitaria de Ingeniería Técnica Industrial de Barcelona (UPC) desarrolló

esta metodología con el objetivo de simplificar los cálculos más comunes y necesarios

para el diseño de este tipo de vaporizadores, como lo es calcular el caudal de agua de

mar necesario y el área de los intercambiadores de calor.

3.7.1 Cálculo de caudal de agua de mar necesario para vaporizar una corriente
de GNL.

Primeramente se plantea un balance de energía calorífica para el vaporizador:

                    Calor ganado por GNL = Calor perdido por agua de mar                           (26)

Considerando que el proceso es continuo, esta igualdad permite establecer la ecuación

(27).

    Wf ·Cef ,l · (Te−T f ,1)+Wf · λ f+Wf ·Cef ,g ·(T f ,2−Te) = Wc·Cec ·∆t c+pérdidas   (27)
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Dónde:

Wf : Caudal másico de GNL (kg/h)

Cef ,l : Calor específico del GNL a presión constante

Te : Temperatura de vaporización del gas natural

T f ,1 : Temperatura de entrada del GNL

λ f : Calor latente de vaporización del GNL

Cef ,g : Calor específico del gas natural vaporizado a presión constante

T f ,2 : Temperatura de salida del gas natural vaporizado

Wc : Caudal de la masa de agua de mar (kg/h)

Cec : Calor específico del agua de mar a presión constante 

∆ t c : Diferencia entre la temperatura de entrada del agua de mar y la de salida

Pérdidas: Irreversibilidades del proceso y transferencia de energía al ambiente

Para un determinado volumen de GNL que se desee vaporizar, la cantidad de calor

intercambiado entre el GNL y el agua de mar, depende de la densidad del GNL, pues

ésta  define  su  caudal  másico,  su  calor  latente  de  vaporización  y  calor  específico.

Adicionalmente la densidad del GNL estará determinada por las condiciones de presión

y temperatura a las que este se halle. El cambio de fase del GNL a gas se da para una

condición específica y dependiente de presión y temperatura en los límites de la zona

de saturación. Seguidamente se muestra una gráfica que relaciona la presión del GNL y
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su temperatura, la misma resulta necesaria para la definición de las condiciones de

diseño de los vaporizadores. Por ejemplo la gráfica muestra un rango de variación de la

temperatura desde 93 K (-180 °C) hasta 163 K (-110 °C),  lo cual corresponde a su

condición criogénica.

Figura 3.22. Diagrama de equilibrio presión – temperatura para la condición criogénica34.

Nota: 1 bar = 100 kPa.

Aumentar la temperatura del  GNL va ligado a un incremento muy significativo en la

presión, debido a esto los tubos de los intercambiadores de calor deben ser capaces de

suportar altas presiones de trabajo por períodos prolongados de tiempo.

Por  ejemplo  para  el  caso  de  una  presión  de  operación  típica  de  7  400  kPa,  la

temperatura inicial de vaporización del GNL es de 233 K (-50 °C), por lo que existe un

cambio muy significativo en el calor sensible del mismo, que va desde los 113 K (-160

°C) hasta la temperatura final de vaporización. Esto se puede analizar a partir de la

figura 3.23.  

34 Tomado de UPC (2007), Vaporizadores de agua de mar para gas natural licuado, pdf p.6.
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Figura 3.23. Comportamiento del calor específico en función de la temperatura a presión constante35

Nota: 1 kcal = 4,19 kJ

Es  muy  importante  tener  claro  que  la  vaporización  a  lo  largo  del  tramo  de  los

intercambiadores de calor no sucede a la misma temperatura, sino que por el contrario

esta va incrementando, esto se debe a que la fase de gas que se va formando aumenta

su calor sensible producto del gran diferencia de temperatura que existe entre el interior

y exterior de los tubos del intercambiador, además la concentración de masa de GNL y

de la fase gaseosa en el mismo espacio disponible, aumenta conforme se genera la

vaporización, ambos  factores hacen que la presión interna aumente y que se dé el

equilibrio  de  fase  a  una  temperatura  superior  también.  Este  efecto  promueve  el

aumento del calor sensible de la fase líquida no vaporizada.

El calor latente de vaporización dependerá de la temperatura a la que ocurra el cambio

de fase y las diferencia resultan muy significativas para rangos estrechos de variación.

La siguiente figura permite ejemplificar esta condición.

35 Tomado de UPC (2007), Vaporizadores de agua de mar para gas natural licuado, pdf p. 6.
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Figura 3.24. Comportamiento del calor latente del GNL en función de la temperatura36.

Nota: 1 kcal = 4,19 kJ

Según se defina la presión y temperatura de trabajo y con ello la línea de cambio de

fase para el GNL, así será el valor del calor latente de vaporización y esto determina la

necesidad de transferencia de calor requerida en el proceso.

Una variación con comportamiento muy similar sucede con el calor específico a presión

constante  tanto  para  el  GNL  como  para  estado  gaseoso,  para  el  intervalo  de

temperaturas de funcionamiento del intercambiador de calor, esta variación resulta muy

significativa. De este modo se debe tener muy claro que las variables Cef ,l , Cef ,g y

λ f  de la ecuación (27) son sumamente variantes a lo largo del intercambiador de

calor en el rango de temperaturas de trabajo.

El resultado de analizar estas ecuaciones y evaluar la condición de funcionamiento,

revela que el caudal de agua de mar necesario para la vaporización es directamente

proporcional a la densidad del GNL, con ello se sabe que cuanto menos denso sea el

GNL, menor masa de agua se requerirá para llevarlo hasta la fase gaseosa.

36 Tomado de UPC (2007), Vaporizadores de agua de mar para gas natural licuado, pdf p. 6.
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3.7.2 Cálculo del área media para el intercambiador de calor ORV

La razón de transferencia de calor en un intercambiador de calor es función del área de

transferencia del mismo, el cambio de temperatura  entre las condiciones de entrada y

de salida de los fluidos y el mecanismo de transferencia de calor que se emplea. 

De  forma general  la  expresión  que  define  la  taza  de  transferencia  de  calor  en  un

intercambiador está dada por: 

                                                   Q = Um Am ∆Tm
37

                                                                           (28)

Donde:

Q: Es la taza de transferencia de calor (J/h)

Am : Área del intercambiador de calor (m2)

Um : Coeficiente global de transferencia de calor, suministrado por el fabricante según

el tipo y material del intercambiador de calor (W/m2°C).

∆ tm :  Media  logarítmica  de  la  diferencia  de  temperaturas  entre  ambos  lados  del

intercambiador (°C). 

Para calcular la diferencia media logarítmica se utiliza la siguiente ecuación:

                                                                 
∆ tm=

∆ t 1−∆ t 2

ln
∆ t1
∆ t2

                                                      

(29)          

Dónde:

37 Tomado de CENGEL, Y. (2011). Transferencia de calor y masa, p. 641.
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∆ t 1 : Diferencia de temperatura entre el fluido caliente a la entrada del intercambiador

de calor y el fluido frío a la salida.

∆ t 2 : Diferencia de temperatura entre el fluido caliente a la salida del intercambiador

de calor y el fluido frío a la entrada.

Nota: Esta es la forma de expresar los cambios de temperaturas para intercambiadores

de calor a contraflujo. 

Si  de  la  ecuación  (28)  se  despeja  para  la  variable  Am asociada  al  área  del

intercambiador  de calor,  se encuentra el  área mínima de transferencia efectiva que

deberá  tener  el  intercambiador  para  alcanzar  la  taza  de  transferencia  de  calor

establecida.   De  esta  forma se  genera  la  siguiente  ecuación  indispensable  para  el

diseño requerido:

 
Am=

Q
Um∆ tm                                                     (30)          

3.7.2.1 Coeficiente global de transferencia de calor (Um)

Esta  expresión  resume  la  red  de  resistencias  térmicas  asociada  al  proceso  de

transferencia de calor. Cuando se tiene una configuración en la cual un fluido caliente

fluye por el lado exterior de un tubo, mientras que por el interior fluye el fluido frío, se

genera la siguiente expresión:

                                                               
1
Um

≅ 1
hi
+ 1
he  38

(31)

Donde:

38 Tomado de CENGEL, Y. (2011). Transferencia de calor y masa, p 632.
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hi: coeficiente de convección interno

he: coeficiente de convección externo

La ecuación (31) considera además que el  tubo es de pared delgada. Esto permite

establecer dos conclusiones: la primera que la resistencia térmica asociada a la pared

del tubo pasa a ser despreciable,  para ello se debe contar también con un material de

conductividad térmica muy alta, y la segunda que el área externa e interna del tubo se

puede considerar iguales, pues la variación en los diámetros es mínima. 

De esta forma se obtiene la igualdad de la expresión (31) la cual facilita el trabajo de

cara a un diseño. Pues los coeficientes de convección son función del material del tubo

y las temperaturas internas y externas.

3.8 Metodología para el diseño del gasoducto de Gas Natural
Para  el  diseño  de  un  gasoducto  de  Gas  Natural  se  deben  tomar  en  cuenta

consideraciones y normas que garanticen la estabilidad y la seguridad del trasiego del

combustible.  Estándares  internacionales  de  ANSI  (American  National  Standards

Institute), ASME (American Society of Mechanical Engineers), ASTM (American Society

for Testing and Materials) y API (American Petroleum Institute), establecen códigos que

permiten diseñar gasoductos de Gas Natural al determinar variables de selección tales

como espesores de pared, cédulas y materiales de la tubería.

 Para la selección del diámetro de la tubería de un gasoducto, primeramente se debe

considerar la velocidad máxima y mínima del Gas Natural en la tubería, de manera que

la velocidad máxima del fluido no cause erosión, exceso de ruido o golpe de ariete, y

por otro lado la velocidad mínima no cause arrastre de líquidos.

 En general, la velocidad del gas en cualquier punto del gasoducto, se determina al

aplicar la conservación de la masa y ley de gases ideales modificada para gases reales.

La velocidad es dada por:
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v=14.7349(QbD2)( PbT b)(ZTP )                                  (32)

Donde

v=¿ Velocidad del gas (m/s).

Qb=¿ Flujo volumétrico de gas, medido a condiciones estándar ( m3/dia ).

D=¿ Diámetro interno de la tubería (mm).

Pb=¿ Presión estándar (kPa).

T b=¿ Temperatura estándar (K).

P=¿ Presión absoluta de gas (kPa).

T=¿ Temperatura de gas (K).

Z=¿ Factor de compresibilidad del gas, a temperatura de flujo (adimensional).

Los factores de compresibilidad para gas natural se pueden obtener a partir de gráficos

elaborados  en  función  de  temperaturas  pseudo-reducidas  y  presiones  pseudo-

reducidas para el gas natural en estudio (método Standing-Katz). Sin embargo, también

se pueden obtener factores de compresibilidad por medio de otros medios como es el

caso  del  método  Dranchuk,  Purvis,  y  Robinson,  método  AGA y  método  CNGA.  El

método  Dranchuk,  Purvis, y Robinson, establece una ecuación en función de varias

constantes  y  de  la  presión  y  temperatura  pseudo-reducidas  del  gas.  El  método

propuesto por AGA utiliza un algoritmo matemático, generalmente calculado por medio

de un programa de cómputo, el cual establece el factor de compresibilidad del gas en

función de las propiedades del gas, presión y temperatura. Por último, el método de
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CNGA propone  una  ecuación  simple  para  calcular  el  factor  de  compresibilidad  en

función de la gravedad, la presión y la temperatura del gas. Esta ecuación es válida

para presiones de gas mayores a 100 psig. Para presiones de gas inferiores a 100 psig,

el factor de compresibilidad es aproximadamente igual a 1.00.

En cuanto a la selección del material para gasoductos de Gas Natural, a pesar de que

hay aplicaciones en las que se utilizan materiales plásticos para tuberías de gas, en su

mayoría  se requiere  el  acero  para  sistemas de tuberías  a  presión.  Las  normas de

fabricación  de tuberías  más  utilizadas  son  API,  ASTM,  ASME y  ANSI.  Todas  estas

normas  exigen  estrictos  diseños,  requerimientos  de  manufactura,  pruebas  de

estandarización, especificaciones y requerimientos químicos. Por lo tanto, las tuberías

de acero son fabricadas bajo estos estándares garantizan alta calidad y seguridad en el

diseño. 

La sección ANSI/ASME B31.8 especifica los requerimientos de espesor de pared para

sistemas de tuberías de transmisión y distribución de gas. Este código es a menudo

utilizado como estándar de diseño para sistemas de tuberías de gas natural y a pesar

de que es menos riguroso que el ANSI/ASME B31.3 (sistemas de tuberías en plantas

químicas y refinerías de petróleo), es más estricto que el código ANSI/ASME B13.4

(sistemas  de  tuberías  para  el  transporte  de  hidrocarburos  líquidos,  gas  licuado  de

petróleo, amoniaco y alcoholes). Además, el código B31.8 de ASME/ANSI recomienda

emplear  el  estándar  API  5L para  la  fabricación  de  tuberías  de  acero  en  líneas  de

transporte de Gas.

El código ANSI/ASME B31.8 fija el espesor de pared de diseño mínimo por medio de la

siguiente ecuación:

t=
Pdo

2 F ET SY

(33)

Donde
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t=¿ Espesor de pared mínimo de diseño (mm).

do=¿ Diámetro externo nominal de tubería (mm) (Ver Anexo 9).

F=¿ Factor de diseño (adimensional) (Ver Anexo 4).

E=¿  Factor de soldadura longitudinal (Ver Anexo 5).

T=¿  Factor de reducción de la temperatura (Ver Anexo 6).

SY=¿  Esfuerzo mínimo de fluencia de la tubería (kPa) (Ver Anexo 7 y Anexo 8).

P=¿  Presión manométrica de diseño de tubería (kPa).

Una  vez  calculado  el  diámetro  y  la  cédula  para  un  tipo  de  tubería  de  acero

seleccionado, se debe comprobar la caída de presión y velocidad del flujo de gas por

medio de la Ecuación General de Flujo y otras ecuaciones empíricas de gases.

La Ecuación General de Flujo, también conocida como Ecuación Fundamental de Flujo,

es la ecuación básica para relacionar la caída de presión con el caudal de un flujo de

gas isotérmico en estado estacionario que circula a través de una línea de tubería. El

flujo  volumétrico se da en función del  diámetro de la  tubería,  propiedades del  gas,

presiones y temperatura. Esta ecuación39 se expresa de la siguiente manera:

Q=5.747 x10−4F(T bPb)[ (P1
2−es P2

2)
GT f Le Z ]

0.5

D2.5                          (34)

Le=
L(es−1)
s                                                  (35)

39 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 35 y p. 36.
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s=0.0684G(H 2−H 1

T f Z )                                            (36)

F= 2

√ f                                                    (37)

Donde;

Q=¿  Flujo volumétrico de gas a condiciones estándar ( m3/dia ).

f=¿  Factor de fricción (adimensional).

F=¿  Factor de transmisión (adimensional).

Pb=¿ Presión estándar (kPa).

T b=¿ Temperatura estándar (K).

P1=¿ Presión absoluta aguas arriba estándar (kPa).

P2=¿ Presión absoluta aguas abajo estándar (kPa).

e=¿ Logaritmo natural.

G=¿ Gravedad del gas (adimensional).

T f=¿ Temperatura promedio de flujo de gas (K).

Le=¿ Longitud equivalente de segmento de tubería (km).
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L=¿ Longitud de segmento de tubería (km).

s=¿ Parámetro de ajuste por elevación (adimensional).

H 1=¿ Elevación aguas arriba de la tubería (m).

H 2=¿ Elevación aguas abajo de la tubería (m).

Z=¿ Factor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¿ Diámetro interno de la tubería (mm).

Para calcular el factor de fricción en tuberías de gas en régimen de flujo turbulento

(Re˃4000), usualmente se emplea la ecuación de Colebrook & White40 y la ecuación de

Reynolds41 expresadas como siguen:

1

√ f
=−2 log10( e

3.7D
+ 2.51
ℜ√ f )                                     (38)

ℜ=0.5134(PbT b)(GQμD )                                        (39)

Donde;

f=¿  Factor de fricción (adimensional).

40 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 48.

41 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 44.
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D=¿  Diámetro interno de la tubería (mm).

e=¿  Rugosidad absoluta de la tubería (mm).

ℜ=¿ Número de Reynolds (adimensional).

Q=¿  Flujo volumétrico de gas a condiciones estándar ( m3/dia ).

Pb=¿ Presión estándar (kPa).

T b=¿ Temperatura estándar (K).

G=¿ Gravedad del gas (adimensional).

μ=¿ Viscosidad dinámica del gas (poise).

Además de la Ecuación General de Flujo, existen ecuaciones empíricas para gases que

permiten relacionar el caudal de un gas en función del diámetro de tubería, presión,

temperatura y otras propiedades del gas.

AGA (American  Gas  Association) publicó  un  reporte  de  cómo  calcular  el  factor  de

transmisión en tuberías de gas para ser  utilizado en la  Ecuación General  de Flujo.

Utilizando este método se calcula el factor de transmisión por medio de dos ecuaciones.

La primera ecuación calcula el factor de transmisión para tuberías rugosas en la zona

de  turbulencia  completa.  Mientras  que  la  segunda  ecuación  calcula  el  factor  de

transmisión para tuberías lisas en la zona de flujo parcialmente turbulento. Finalmente,

el menor factor de transmisión al analizar ambas ecuaciones se utiliza en la Ecuación

General de Flujo para el cálculo de la caída de presión en la tubería. 
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Para  la  zona  de  turbulencia  completa,  AGA plantea  la  siguiente  ecuación42 para  el

cálculo del factor de transmisión, basada en la rugosidad relativa (e/D) y en el número

de Reynolds (Re).

F=4 log10(3.7De )                                                  (40) 

Para la zona de turbulencia parcial, el factor de transmisión es calculado utilizando el

número de Reynolds (Re) y el factor de transmisión de tubería lisa Von Karman ( Ft )

por medio de la siguiente ecuación43:

F=4Df log10( ℜ
1.4125Ft )                                       (41)

Ft=4 log10( ℜFt)−0.6                                           (42)

Df  corresponde al factor de arrastre y es un parámetro que considera el número de

curvas, bifurcaciones y accesorios en la tubería. Sus valores se encuentran en el rango

de 0.90 a 0.99, y se pueden encontrar en el Anexo 10. Este factor depende del índice

Bend,  el  cual  es  la  suma de todos los  ángulos  y  curvas del  segmento de  tubería,

dividido entre la longitud total de la tubería.

42 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 57.

43 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 57.
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 Otra ecuación empírica para gases es la Ecuación de  Weymouth44,  la cual  calcula

directamente el flujo volumétrico a través de una tubería de gas para valores dados de

compresibilidad, gravedad del gas, presión de entrada y presión de salida, longitud y

diámetro de la tubería. La Ecuación de Weymouth se expresa de la siguiente forma.

Q=3.7435 x10−3 E(T bPb)(P1
2−esP2

2

GT f LeZ )
0.5

D8 /3                    (43)

Donde;

Q=¿  Flujo volumétrico de gas ( m3/dia ).

E=¿  Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).

Pb=¿ Presión estándar (kPa).

T b=¿ Temperatura estándar (K).

P1=¿ Presión absoluta aguas arriba estándar (kPa).

P2=¿ Presión absoluta aguas abajo estándar (kPa).

e=¿ Logaritmo natural.

G=¿ Gravedad del gas (adimensional).

T f=¿ Temperatura promedio de flujo de gas (K).

44 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 61.
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Le=¿ Longitud  equivalente  de  segmento  de  tubería  (km),  calculado a  partir  de  la

ecuación (35).

s=¿ Parámetro  de  ajuste  por  elevación  (adimensional),  calculado  a  partir  de  la

ecuación (36).

Z=¿ Factor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¿ Diámetro interno de la tubería (mm).

La ecuación de Pandhandle A es otra ecuación empírica para gases. Esta ecuación se

desarrolló para líneas de tuberías de gas natural, para flujos de gas con números de

Reynolds en el rango de 5 a 11 millones. Esta ecuación45 se expresa como sigue:

Q=4.5965x 10−3E(TbPb)
1.0788

( P12−es P22G 0.8539T f Le Z )
0.5394

D2.6182            (44)

Donde;

Q=¿  Flujo volumétrico de gas ( m3/dia ).

E=¿  Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).

Pb=¿ Presión estándar (kPa).

T b=¿ Temperatura estándar (K).

45 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 65.
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P1=¿ Presión absoluta aguas arriba estándar (kPa).

P2=¿ Presión absoluta aguas abajo estándar (kPa).

e=¿ Logaritmo natural.

G=¿ Gravedad del gas (adimensional).

T f=¿ Temperatura promedio de flujo de gas (K).

Le=¿ Longitud  equivalente  de  segmento  de  tubería  (km),  calculado a  partir  de  la

ecuación (35).

s=¿ Parámetro  de  ajuste  por  elevación  (adimensional),  calculado  a  partir  de  la

ecuación (36).

Z=¿ Factor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¿ Diámetro interno de la tubería (mm).

La revisión de la ecuación de Panhandle dio origen a la Ecuación de Panhandle B. Para

flujos  totalmente  turbulentos  con  valores  de  número  de  Reynolds  ubicados  en  el

intervalo de 4 a 40 millones, esta ecuación46 se expresa de la siguiente manera:

Q=1.002 x10−2E(T bPb)
1.02

( P12−es P22G0.961T f Le Z)
0.51

D 2.53

                (45)

Donde;

46 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 68.
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Q=¿  Flujo volumétrico de gas ( m3/dia ).

E=¿  Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).

Pb=¿ Presión estándar (kPa).

T b=¿ Temperatura estándar (K).

P1=¿ Presión absoluta aguas arriba estándar (kPa).

P2=¿ Presión absoluta aguas abajo estándar (kPa).

e=¿ Logaritmo natural.

G=¿ Gravedad del gas (adimensional).

T f=¿ Temperatura promedio de flujo de gas (K).

Le=¿ Longitud  equivalente  de  segmento  de  tubería  (km),  calculado a  partir  de  la

ecuación (35).

s=¿ Parámetro  de  ajuste  por  elevación  (adimensional),  calculado  a  partir  de  la

ecuación (36).

Z=¿ Factor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¿ Diámetro interno de la tubería (mm).
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Por último, se encuentra la ecuación empírica para gases conocida como la Ecuación

IGT propuesta por el Instituto de Tecnología de Gas (Institute of Gas Technology). Esta

ecuación47 se formula como sigue:

Q=1.2822 x10−3E(T bPb)( P1
2−es P2

2

G0.8T f Le μ
0.2)

0.555

D2.667                 (46)

Donde;

Q=¿  Flujo volumétrico de gas ( m3/dia ).

E=¿  Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).

Pb=¿ Presión estándar (kPa).

T b=¿ Temperatura estándar (K).

P1=¿ Presión absoluta aguas arriba estándar (kPa).

P2=¿ Presión absoluta aguas abajo estándar (kPa).

e=¿ Logaritmo natural.

G=¿ Gravedad del gas (adimensional).

T f=¿ Temperatura promedio de flujo de gas (K).

Le=¿ Longitud  equivalente  de  segmento  de  tubería  (km),  calculado a  partir  de  la

ecuación (35).

47 Ecuación tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 71.
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s=¿ Parámetro  de  ajuste  por  elevación  (adimensional),  calculado  a  partir  de  la

ecuación (36).

μ=¿ Viscosidad dinámica del gas (poise).

D=¿ Diámetro interno de la tubería (mm).

La Ecuación de Darcy-Weisbach ha sido ampliamente utilizada en el cálculo de caída

de  presión  por  pérdidas  de  fricción  en  tuberías  para  líquidos  newtonianos

incompresibles. Sin embargo, esta ecuación no es aplicable para el análisis de flujos

compresibles, debido a que la ecuación depende de la densidad y velocidad del flujo, y

ambas variables  para este tipo de flujos  se  modifican a lo  largo  de la  tubería.  Sin

embargo, se analizarán los resultados obtenidos en el Capítulo 7 para determinar si es

posible  utilizar  la  Ecuación  de  Darcy-Weisbach  al  considerar  el  fluido  como

incompresible.

3.9 Perspectiva global del costo de gas natural
     Una de las razones del resurgimiento del interés por la explotación de GNL es que

los costos han bajado significativamente desde el 2010. Por ejemplo según un artículo

titulado  “Introducción  al  GNL”  escrito  por  CEE (por  su  siglas  en  inglés:  Center  for

Energy  Economics)  de  la  Universidad  de  Texas  Austin  el  gas  natural  puede  ser

producido económicamente y entregado en los EE.UU. como GNL a un precio entre

$2,50 - $3,50 por  1 055 056 kJ (millón de Btu, MMBtu) dependiendo mayormente del

costo de transporte y del lugar donde proceda.

Los  costos  de  exploración  y  producción  han  disminuido  principalmente  a  la

implementación  de  nuevas  y  avanzadas  tecnologías  como  la  sísmica  3-D  (tercera

dimensión); la perforación y el complemento de arquitecturas y estructuras de pozos

complejos, además del desarrollo de mejoradas instalaciones bajo el mar. La tecnología

sísmica  3-D  revela  imágenes  de  las  rocas  debajo  de  la  superficie  de  la  tierra,
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permitiendo  a  los  científicos  de  exploración  predecir  donde  pueden  existir

acumulaciones de gas natural. Perforación y complemento de arquitecturas de pozos

complejos permiten a los ingenieros petroleros precisar más cuidadosamente dichas

acumulaciones y maximizar  la recuperación de depósitos de petróleo y gas usando

múltiples  ramas  de  pozos  y  sistemas  inteligentes  de  complementación.  Avanzadas

instalaciones bajo el mar le permiten a las compañías producir gas natural desde el

fondo del mar. No se debe dejar de mencionar los nuevos diseños de embarcaciones

para el transporte de GNL, los cuales cuenta con mayor capacidad, alta eficiencia y

reducción de los tiempos de viaje. Todos estos factores y la creciente oferta de GNL en

el mercado mundial,  se complementan para facilitar la explotación del gas natural y

poder emplearlo como combustible alternativo y competitivo en el mercado mundial, en

los últimos 20 años se calcula que el precio del GNL ha disminuido en un 30  %.

Una perspectiva general del precio de los principales combustibles fósiles consumidos a

nivel  mundial,  permite  ubicar  y  evaluar  la  rentabilidad  del  gas  natural,  además  de

generar una perspectiva de las zonas más rentables para su importación hacia Costa

Rica.
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Figura 3.25. Precio de los combustibles fósiles 2009 -201048.

La  figura  3.25  muestra  una  comparación  respecto  a  las  principales  zonas  de

importación  de  combustibles  fósiles,  esta  se  realiza  para  los  tres  energéticos

mayormente utilizados en el mercado mundial: crudo de petróleo, carbón y gas natural.

Sin embargo resulta difícil  efectuar  una comparación real  de los precios para estos

combustibles, ya que en el mercado internacional la manera en la que se registran los

precios y las unidades de medición que se emplean para hacerlo, es propia para cada

uno.   

La  comercialización  del  crudo  de  petróleo  se  efectúa  empleando  una  medida  de

capacidad, específicamente barriles. A saber un barril equivale a 0,159 m3. En el gráfico

se compara el crudo Brent, petróleo proveniente de Europa, África y Oriente Medio y el

crudo  WTI  (por  sus  siglas  en  inglés:  West  Texas  Intermediate)  correspondiente  al

petróleo estadounidense. Por ejemplo para el año 2011 se reporta un valor promedio $

95,04 por cada 0,159 m3 (un barril) de crudo WTI.

Lo que respecta al carbón, este se comercializa en tonelada métrica su símbolo es t en

el  Sistema Internacional de unidades (SI),  pero popularmente también se emplea la

designación tm, aunque es errónea. Una tonelada métrica equivale a 1 000 kg.

Por su parte el gas natural se comercializa en unidades de energía MMBTU (un millón

de BTU), un BTU equivale a 1 055 J, así que 1 MMBTU son 1 055 MJ. Así, la gráfica

muestra que para el 2011 el costo de 1 055 MJ de gas natural estadounidense es de

$ 4,01.

Para el 2012 el precio de 1 055 MJ de gas natural estadounidense se mantuvo inferior a

los $ 4. Sin embargo no solo es importante valorar el precio actual, sino también una

proyección del mercado para los próximos años.

La Universidad de Rice realizó una proyección del precio del gas natural en el mercado

mundial para los próximos 30 años, el resultado obtenido se muestra en la figura 3.26.

48 Tomado de SENER, (2010), Prospectiva del Mercado de Gas Natural 2010-2025, pdf, p. 114.
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Figura 3.26. Proyección del precio del gas natural en el mercado internacional49

La  figura  anterior  permite  evaluar  la  rentabilidad  en  el  tiempo  de  un  proyecto  de

aprovechamiento de GNL, de manera positiva se encuentra que el precio de 1 055 x

106 J (1 MMBTU) de gas natural tiene un comportamiento que tiende a ser constante,

con variaciones de alrededor de un dólar a partir del 2025, situación muy diferente a la

que sucede con el  crudo de petróleo,  que tiene enormes fluctuaciones en el  precio

dentro del mercado mundial. 

3.9.1.1 Perspectiva de la disponibilidad de gas natural en los próximos años

A pesar de la creciente demanda de gas natural y de la diversificación en la utilización

de  combustibles,  la  lista  de  los  países  que  se  han  adentrado  en  la  explotación  y

extracción de gas natural no es muy grande y la producción de GNL para la exportación

a otros países se concentrada principalmente en 5 naciones (Qatar, Indonesia, Malasia,

Australia y Nigeria). La siguiente figura muestra de distribución de la producción de GNL

en el mundo.

49 Tomado de Universidad de Rice James A. Baker III Instituto de Políticas Públicas, (2010), 
pdf, p.9.
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Figura 3.27. Importaciones de gas natural licuado por país de origen, 201050

Sin duda Qatar es el  país de mayor infraestructura y fortaleza en la exportación de

GNL.  A nivel  de  Costa  Rica,  Perú y  Estados  Unidos  resultan  ser  buenas opciones

debido a la cercanía y el ahorro que significaría en el transporte.

A  continuación  se  presenta  un  panorama  mundial  respecto  a  la  ubicación  y

disponibilidad de reservas de  gas natural.  Ello  permite establecer  la  localización de

zonas de yacimiento para la  explotación de este recurso,  además la  proyección de

tiempo de vida útil de cada una de las reservas y el aporte porcentual que representa

cada una al consumo mundial de gas natural. 

50 Tomado de SENER, (2010), Prospectiva del Mercado de Gas Natural 2010 -2025, pdf, p.126.
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Figura 3.28. Ubicación de las principales reservas de gas natural en el mundo en el año 201051.

La cantidad calculada para la reservas de gas natural en la figura anterior se da billones

de pies cúbicos Bpc, se debe recordar que un  billón de pies cúbicos equivale a 2,83 x

1010 m3. Además esta gráfica solo considera el gas natural primario, no toma en cuenta

el gas natural recuperable en el proceso.  Se estima que las reservas probadas de gas

natural en 2010 fueron de 187,1 billones (el término en inglés equivalente para designar

esta cifra sería 187,1 “trillions”) de metros cúbicos. Esta cifra no incluye las reservas de

gas no convencionales que pueden ser recuperables.

La región del  Medio Oriente participa con un 38,4 % del total,  seguida por Europa-

Eurasia con casi  38 %. Si  se considera a la  región del  Medio Oriente junto con la

antigua Unión Soviética, la participación conjunta es de 72 %. A su vez, la participación

conjunta en el continente americano (América del Norte, Centro América y América del

Sur) es de 8,8 % del total.

Según la consultora canadiense SNC LAVALIN en el “Informe final de la Perspectiva

sobre el  potencial  uso de Gas Natural  en Costa  Rica”,  las reservas totales  de gas

natural  en  2010  aún  son  suficientes  para  atender  59  años  de producción  mundial.

Además en este informe se revela que el número de exportadores de GNL ha crecido,

pasando de 12 exportadores en 2000 a 18 en 2010. También se reporta que cuatro

51 Tomado de SENER, (2010), Prospectiva del Mercado de Gas Natural 2010 -2025, pdf, p 132.
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países: Bélgica, México, España y Estados Unidos han re-exportado GNL importado de

otras fuentes. Entre el año 2000 y el 2010, el volumen de GNL comercializado, en base

anual,  se incrementó aproximadamente un 80 %, alcanzando un equivalente de gas

natural en forma gaseosa de 297 600 millones de metros cúbicos en 2010 (815 millones

de metros cúbicos por día). Este valor representa 225 millones de toneladas anuales de

GNL (615,858 toneladas por día). Liderada por un incremento en la demanda de GNL

en las regiones Asia Pacífico, Europa/Eurasia,  y Medio Oriente, se espera que esta

tendencia en el comercio mundial de GNL continúe creciente.

Desde el año 2012, cinco países se han agregado a la lista de exportadores de GNL.

De esta manera, Guinea Ecuatorial, Noruega, Perú, Rusia y Yemen, se incorporan a la

lista previa que incluía a Argelia,  Australia,  Brunei,  Egipto, Indonesia, Libia, Malasia,

Nigeria, Omán, Qatar, Trinidad y Tobago, Emiratos Árabes Unidos y Estados Unidos. De

estos  países,  como  se  aprecia  en  la  figura  3.27,  Qatar  es,  por  mucho,  el  mayor

exportador  de  GNL.  Este  país  exportó  57,2  millones  de  toneladas  en  2010

(prácticamente la cuarta parte de la oferta total mundial). En un futuro Qatar dispondrá

de volúmenes importantes de oferta flexible. El impacto en el balance de comercio entre

las Cuencas del Pacífico y del Atlántico dependerá de la dirección que tomarán estos

flujos.
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Desarrollo

Capítulo 4: Análisis de tecnologías para manejo de gas
natural

Dentro del desarrollo de este trabajo de investigación, uno de sus objetivos principales

es  analizar  las  tecnologías  existentes  en  el  mundo  para  regasificar  el  gas  natural,

cuando este proviene en estado licuado (GNL). Para ello, se han estudiado distintos

proyectos de esta naturaleza que se encuentran actualmente operando en distintas

latitudes y se realizó una revisión de los principios técnicos y científicos que rigen la

regasificación de una mezcla de hidrocarburos. 

Como se ha  mencionado la  característica  principal  del  proyecto  país  que  pretende

plantear  la Refinería Costarricense de Petróleo (RECOPE) consiste en importar  gas

natural licuado, es por esto que en este capítulo se exponen alternativas viables para

diseñar y desarrollar  la etapa de regasificación  del GNL. 

Lograr evaluar las distintas tecnologías y su funcionamiento es uno de los principales

alcances  que  tiene  esta  investigación,  para  tener  suficiente  información  de  cara  al

desarrollo de este proyecto país en un futuro cercano. De esta manera se pretende

tener  una  base  técnica  sólida  y  confiable  que  recapitula  y  sintetiza  las  opciones

tecnológicas existentes para proceder a establecer  un diseño final  conveniente a la

realidad nacional y del proyecto. 

Para cumplir con esto se efectuó una comparación de todas las tecnología, evaluando

una serie de aspectos comunes entre cada una de ellas. Se destacan características

técnicas,  condiciones  ambientales  y  de  diseño,  costos  asociados  al  desarrollo  y

mantenimiento,  entre  otras.  Es  así  como  se  consigue  evaluar  las  fortalezas  y

debilidades de las distintas opciones planteadas.

Para efectuar la comparación descrita se realiza un cuadro comparativo que permite

visualizar los rubros de todos y cada uno los aspectos considerados para la totalidad de

las tecnologías.
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4.1  Aspectos evaluados
Para  realizar  la  comparación  se  evaluaron  nueve  aspectos  básicos  para  cada

tecnología.  Estos rubros se establecen de forma directa debido a que la explicación del

funcionamiento de cada tecnología se efectuó en la sección 3.6 de este documento. No

se  amplía  más  respecto  a  este  particular  y  se  procede  a  calificar  cada  ítem.   A

continuación se detalla las consideraciones para cada aspecto:

4.1.1 Eficiencia:
Evalúa la  capacidad de la  tecnología  para convertir  la  energía  entrante  en energía

aprovechable para la regasificación.  Eficiencias altas se asocian a pérdidas pequeñas

de energía y a procesos con altas tazas de transferencia de calor.  Este aspecto debe

tener  alto  peso  en  la  evaluación  técnica  de  la  tecnología,  pues  es  un  indicador

directamente vinculado al desarrollo ingenieril.

4.1.2 Coeficiente global de transferencia de calor:

Este concepto ha sido explicado en la sección 3.7.1.1. Se debe indicar que valores altos

del coeficiente global de transferencia de calor se reflejan en altas eficiencias.  En la

comparación efectuada se emplean atributos cualitativos para este rubro, ya que se

generaliza a través de la experiencia de varios proyectos instalados y del análisis del

funcionamiento  propio de la tecnología.  Para poder tener una valoración numérica

(cuantitativa) se deben conocer las características exactas del material y fluidos, los

cuales son particular para cada proyecto.

De manera general para realizar la comparación se consideran los fluidos involucrados,

la cantidad de procesos de transferencia de calor que se integran y la conductividad

térmica de los materiales comúnmente empleados en estos procesos constructivos.

4.1.3 Instalación (m2) por unidad:

Se refiere a la huella  que genera la  instalación de un proyecto de esta naturaleza,

contempla  el  dimensionamiento  de  los  principales  equipos  utilizados  y  pretende

predecir  el  área  promedio  necesaria  disponible  para  efectuar  todo  el  desarrollo

asociado.
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Cada unidad está integrada por un intercambiador y los equipos auxiliares.

4.1.4 Impacto Ambiental

Evalúa las emisiones de monóxido de carbono y óxidos nitrosos a la atmósfera, además

del calentamiento de gas atmosférico y la generación de agua residuales.   De esta

forma categoriza cualitativamente el impacto ambiental.

4.1.5 Combustible de trabajo

Según la tecnología empleada requiere o no el uso de un combustible fósil como fluido

intermedio  de intercambio de calor,  aquellas  tecnologías que involucran combustión

requiere de un combustible externo para generar trabajo. Esto involucra un costo de

operación  extra  permanente,  pues  debe  adquirirse  el  combustible  que  se  quema,

generalmente  se  emplean  derivados  del  petróleo,  los  cuales  están  regidos  por  la

demanda mundial. 

4.1.6 Respuesta a la demanda

Valora la capacidad de la tecnología para responder a los momentos de consumo pico

del gas natural. Así, esta característica se asocia con la rapidez con la cual se logre

realizar la regasificación completa del GNL y la cantidad de gas natural (GN) que se

produce por hora. Tener buena respuesta a la demanda favorece la utilización del GN

como combustible en proyecto de generación eléctrica,  pues garantiza que ante los

procesos de alta  demanda eléctrica,  habrá suficiente abastecimiento de gas natural

requerido en los generadores.   

4.1.7 Consumo energético promedio Anual

Expresa en términos de energía (megawatts) el consumo eléctrico que demandan los

equipos  que conforman la  tecnología  para  operar  anualmente.  Contempla  tanto  los

equipos  principales  como  los  auxiliares,  incluyendo  sistemas  de  bombeo  y

funcionamiento de respaldos y seguridades. 
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4.1.8 Tratamiento de agua de residuales

Según la manera en la que se emplea el agua y los procesos por los cuales circula,

esta puede resultar contaminada. Bajo este esquema es necesario un procesamiento

externo para el tratamiento del agua de proceso y disminuir su impacto ambiental, esto

incluye consideraciones por cambios abruptos en la temperatura de vertido. 

4.1.9 Costo energético de operación anual

Acá se evalúa en cuanto a costos la energía anual de operación, de esta forma se pone

en contexto de la realidad nacional lo que significa operar un proyecto con cada uno de

las tecnologías incluidas en el estudio.  Lo positivo de este aspecto es que permite

comparar costos de forma directa sin importar que tipo de energía se emplee.  

4.2 Cuadro comparativo de tecnologías 
 En la tabla 4.1 se presenta el cuadro comparativo entre tecnología de regasificación.

Para facilidad de entendimiento y análisis, se han agrupado las distintas tecnologías de

acuerdo al fluido de trabajo que aporta el calor para la regasificación, de modo que se

tiene  tres  categorías:  agua,  agua  de  mar  y  aire  ambiente.  La  primera  categoría

integrada por cuatro tecnologías, la segunda por dos y la tercera por solo una.

Tabla 4.1. Comparación de tecnologías para la regasificación52

52 Tomado de  AUTORES, (2015).
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Este cuadro debe ser  fundamental  en la  valoración de diseño.  En el  Capítulo 5 se

contextualiza el proyecto como tal, a partir de allí se decidirá la tecnología idónea para

operar bajos las condiciones costeras de Costa Rica. 

Gracias a las condiciones del país, es viable emplear cualquiera de los tres fluidos de

trabaja descritos; sin embargo, se debe potenciar el  ahorro energético y la correcta
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transferencia de calor,  además de los aspectos relaciones al impacto ambiental. Uno

de los aspectos principales por lo cual la importación de GNL se toma como proyecto

país y abanderado por RECOPE, es justamente para disminuir la dependencia hacia los

combustibles fósiles, es por ello que en la medida de lo posible este diseño deberá

estar desvinculado del uso de derivados del petróleo.  

Capítulo 5: Condiciones de diseño y selección de la
tecnología para el regasificador.

Para establecer una metodología para el diseño del regasificador, en primer lugar es

conveniente definir el problema a partir del análisis de las condiciones. El problema está
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relacionado  con  los  parámetros  del  proceso,  condiciones  de  operación  y  el  medio

ambiente en el  que el intercambiador de calor  operará. Se requiere la definición de

parámetros de diseño tales como la temperatura y presión, caudales, calor requerido,

pérdidas  de  carga  térmica  admisibles  y  las  fluctuaciones  de  estos  parámetros  del

proceso. Una vez definido lo anterior, se establecen las condiciones físicas tales como

el tamaño general, diseño, peso y resistencia a la corrosión.

Seguidamente se describen las principales condiciones que deben ser considerados

para el diseño del regasificador y las cuales se conocen según lo definido como marco

geográfico del proyecto y el estudio de prefactibilidad realizado por RECOPE. Así se

tiene:

 Condiciones Climáticas:  Las condiciones climáticas de  las  zonas costeras en

Costa  Rica  se  caracterizan  por  tener  altas  temperaturas,  humedad  y

precipitaciones. Su cercanía al mar conlleva la presencia de atmósferas marinas

con altas concentraciones de sales y a la exposición de condiciones atmosféricas

desfavorables producto de sismos, huracanes,  oleaje y vientos.  Sin embargo,

uno de los principales beneficios de las zonas costeras, es el acceso al agua de

mar como fluido térmico de trabajo. Para este caso en estudio, el agua de mar se

podría considerar un recurso ilimitado con un gran aporte de energía al proceso.

Sin embargo, se deberán analizar las desventajas del uso de agua de mar en el

diseño  del  regasificador  y  cumplir  con  la  temperatura  mínima  permisible  de

vertido  al  mar,  según  la  normativa  vigente  (en  el  sección  5.3  del  presente

proyecto se amplía esta información).
 Disponibilidad de espacio: El área disponible para el desarrollo de una terminal

de  importación  y  regasificación  de  gas  natural  en  Costa  Rica  no  presenta

mayores  limitantes  en  cuanto  a  la  accesibilidad  y  espacio  del  proyecto.  Lo

anterior  asumiendo  que  la  ubicación  del  proyecto  sea  en  las  cercanías  del

puerto  de  Moín  en  Limón.  Según  Acuña-Díaz  (2014)  en  su  estudio  de

prefactibilidad técnico y financiero de una terminal de importación de gas natural

licuado en Costa Rica, la zona identificada como la más probable será en las
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áreas  colindantes  y/o  dentro  de  la  Finca  7,  que  se  encuentran  ubicadas

cercanas al atracadero 5.0 en construcción por RECOPE (Ver mapa en Anexo

27).
 Tipo de intercambiador de calor: Según las especificaciones del problema, se

debe definir el tipo de construcción del intercambiador y el arreglo mediante el

cual  circularán  los  fluidos  a  través  de  él.  Luego del  análisis  realizado en el

capítulo  anterior  considerando  el  costo  económico  y  las  tecnologías  de

fabricación de intercambiadores de calor disponibles, se elegirá el vaporizador

más conveniente a la realidad del proyecto. Se manejará un fluido térmico de

trabajo  que cederá  calor   y  como receptor  de calor  se tiene el  Gas Natural

Licuado  proveniente  de  los  tanques  de  almacenamiento.  Ambos  fluidos

circularán  por  distintos  recintos  de  manera  que  no  se  permite  la  fuga  o

contaminación de un fluido con el otro. El proceso permite que la totalidad del

GNL sea regasificado a baja presión para luego ser enviado a sus principales

demandantes. Las incrustaciones producto de la atmósfera marítima se espera

que  sea  altas,  por  lo  que  se  requerirá  de  mantenimiento  constante  y  de

tratamientos  químicos  al  agua  de  mar,  para  garantizar  que  no  exista  una

afectación considerable en el área de transferencia de calor. El empleo de la

configuración  elegida  deberá  contar  con  accesibilidad  para  mantenimiento,

reparaciones y facilidad de limpieza por medios mecánicos,  el  cual  introduce

costos mínimos en el aspecto operacional.
 Demanda  de  Gas  Natural:  Los  principales  demandantes  de  gas  natural

provenientes del proceso de regasificación serán la nueva refinería y la planta

térmica  de Moín.  Ambas ubicadas  en  Limón y  en  la  misma zona  donde se

propone desarrollar la terminal de importación de GNL. Como se explicará en la

sección 5.1 se calcula una demanda de GNL de 461 000 toneladas anuales para

un gas de diseño considerado.

En las próximas secciones se describen con más detalle las condiciones de diseño a

las cuales estará expuesto el regasificador de gas natural licuado. Estos parámetros

serán la base del diseño y definirán los requerimientos del regasificador.
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5.1 Demanda proyectada de GNL para vaporización
Según Acuña-Díaz (2014),  en el  estudio de prefactibilidad técnico y financiero de la

terminal de importación de GNL en Puerto Limón, los principales demandantes de Gas

Natural  obtenido a partir  de la regasificación de GNL en la terminal  serán la nueva

Refinería de Moín y la Planta Térmica de Moín (PT de Moín).  

5.1.1 Refinería de Moín

De acuerdo  a  los  datos  suministrados  por  SORESCO y  basados  en  el  estudio  de

Worley Parson, la nueva refinería requerirá de búnker C importado y gas licuado de

petróleo tanto para combustibles internos como para producción de hidrógeno. La idea

es abastecer este requerimiento energético por medio de gas natural al  sustituir  los

combustibles tradicionales. Esta necesidad energética para la nueva refinería por medio

de gas natural se proyecta en 110 000 toneladas anuales, y en un escenario sin nueva

refinería  se  estima  en  una  demanda  de  8  000  toneladas  anuales  de  GNL para  el

proceso de calefacción de tanques de almacenamiento.

5.1.2 Generación eléctrica en la planta térmica de Moín

Inicialmente el estudio realizado por SNC·LAVALIN determinó que 5 % de la demanda

nacional  eléctrica  debía  abastecerse  con  generación  térmica  utilizando  gas  natural

como  combustible.  Sin  embargo,  un  estudio  elaborado  por  el  Centro  Nacional  de

Planificación  Eléctrica  (CENPE)  del  Instituto  Costarricense  de  Electricidad  para

RECOPE S.A., arrojó proyecciones de demandas diferentes y un tanto más realistas del

consumo de  gas  natural  para  generación  térmica.  Este  estudio  tomó  en  cuenta  el

crecimiento en la  demanda nacional  según el  Plan de Expansión de la  Generación

Eléctrica 2012-2024, la entrada en operación de grandes proyectos hidroeléctricos del

país tales como el Reventazón para el año 2016 y el Diquís para el año 2021; y además

que a partir del año 2028 se empiece a utilizar el carbón para generación de energía

(Acuña-Díaz, 2014).

Los resultados de este estudio se obtuvieron al establecer 46 series de requerimiento

mensual de energía para la Planta Térmica de Moín basadas en 46 series hidrológicas

y en el consumo mensual proyectado para cada una de ellas. Este consumo mensual
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proyectado corresponde a la generación eléctrica que se tendría en cada unidad de

generación del país incluida la Planta Térmica de Moín convertida a ciclo combinado

con gas natural (Acuña-Díaz, 2014). 

Por lo tanto considerando que la Planta Térmica de Moín tenga una potencia instalada

de 186 MW y se proyecta un consumo de 483 m3 de GNL mensual/  (porcentaje de

factor de planta) según los datos de las series hidrológicas promedio, se tendrá una

demanda53 máxima de  273  600  toneladas  por  año  de  gas  natural  para  generación

eléctrica asumiendo el escenario más crítico donde el factor de planta es 100 %.

Por lo tanto, la demanda total de GNL requerida para regasificación en planta terminal

de importación será de 461 000 toneladas por año, considerando un factor de seguridad

del 20% por imprevistos en aumento de demanda.  

5.2 Condiciones de las zonas costeras
De forma general, Costa Rica es un país con un clima tropical caracterizado por las

altas temperaturas y las abundantes precipitaciones durante gran parte del  año.  La

influencia del mar Caribe y del Océano Pacífico, y la pequeña área del país, hacen que

la mayoría de los elementos del clima no presenten grandes oscilaciones anuales. Sin

embargo, la variación anual más importante se presenta en las precipitaciones y se

debe a la interacción entre los diferentes sistemas de viento y a la topografía. 

Como puntos estratégicos en las zonas costeras y con respaldo histórico y estadístico

conocido, se analizó la región de Chacarita en Puntarenas y el Aeropuerto de Limón.

Ambos  puntos  presentan  atmósferas  marinas  con  altas  temperaturas  y  altos

porcentajes de humedad relativa. Puntarenas se caracteriza por tener un clima de tipo

Sabana Tropical y una mayor temperatura media anual de 300,7 K (27,7 °C). Por otro

lado, Limón se identifica por su clima de tipo Selva Tropical y un mayor porcentaje de

humedad relativa correspondiente al 88 %.

53 Demanda proyecta de gas natural para generación eléctrica según el gas natural de diseño 
en estudio.
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Otro dato ambiental es el índice de deterioro, el cual se encuentra entre 5 y 10 y por lo

tanto,  las  atmósferas  analizadas  son  consideradas  muy  corrosivas.  También  se

encuentra el TDH54, que representa el porcentaje de horas al año durante el cual una

superficie  metálica permanece húmeda y bajo ciertas condiciones de temperatura y

humedad que favorecen el proceso de corrosión. 

También se cuenta con los datos de velocidad de corrosión para distintos materiales en

estas zonas, entre ellos el acero, aluminio, cobre y galvanizado. Estos y otros datos se

encuentran en la tabla 5.1 y tabla 5.2 que se muestran a continuación.

Tabla 5.1. Datos ambientales de las zonas costeras de Costa Rica55.

GEOGRAFÍA DATOS AMBIENTALES

Situación

Geográfica

Altura

desde el

nivel del

mar

(m)

T

media

anual

(°C)

HR

media

anual

(%)

Índice de

deterioro

TDH

fracción

anual

P

mm/año

SO2  

mg /m2día

−¿
Cl¿  

mg /m2día

Chacarita 3 27,7 80 5,63 0,56 1 598 6,71 37,14

Aeropuerto,

Limón
3 25,3 88 7,44 0,81 3 531 5,24 284,17

Donde;

T: Temperatura.                                                                                                       

54 El TDH es el tiempo de humectación y corresponde al número de horas en que la humedad 
relativa es mayor al 80 % y la temperatura es mayor a 0 °C. 

55 Tabla elaborada a partir de los datos tomados de Morcillo, M. (1998). Corrosión y protección 
de metales en las atmósferas de Iberoamérica, Parte I, p. 288.
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HR: Humedad Relativa.                                                                                               

P: Precipitaciones.                                                                                                      

SO2: Velocidad de depósito de dióxido de azufre atmosférico.                                

 Cl-: Velocidad de depósito de cloruro atmosférico.

Tabla 5.2. Velocidades de corrosión para materiales en las zonas costeras de Costa

Rica56.

GEOGRAFÍA VELOCIDADES DE CORROSIÓN

Situación Geográfica
Altura desde el

nivel del mar

(m)

Acero

μm/año

Cobre

μm/año

Aluminio   

g/ m
2

año

Acero

Galvanizado

μm/año

Chacarita

(Puntarenas)
3 61,6 2,98 1,93 2,05

Aeropuerto (Limón) 3 371,5 3,68 0,86 2,66

La información anterior ha sido proporcionada por el Instituto Meteorológico de Costa

Rica para el estudio realizado por Morcillo (1998) de nombre “Corrosión y protección de

metales en las atmósferas de Iberoamérica”. Estos datos serán vitales para el diseño

del regasificador, por conceptos de selección de materiales de construcción, cálculo de

la razón de transferencia de calor y propiedades termodinámicas, entre otros.

En cuanto a la temperatura y salinidad del agua de mar en las zonas costeras de Costa

Rica, ha sido conveniente analizar tres sectores costeros. Los dos primeros sectores

corresponden a zonas costeras del Océano Pacífico, y el tercer sector pertenece a una

zona costera del Océano Atlántico o Mar Caribe. A pesar de que la temperatura y la

salinidad son mayores en la superficie del agua de mar por concepto de radiación de

56 Tabla elaborada a partir de los datos tomados de Morcillo, M. (1998). Corrosión y protección 
de metales en las atmósferas de Iberoamérica, Parte I, p. 288.
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energía  solar  y  evaporación  del  agua,  la  variación  de  estas  propiedades  a

profundidades  pequeñas  inferiores  de  10  metros  se  puedan  considerar  como

despreciables respecto a los resultados promedio medidos en la superficie del agua. A

continuación se muestran los resultados de la salinidad y de la temperatura del agua de

mar, expresados en valores máximos y mínimos de varias mediciones realizadas para

cada sector. 

Tabla 5.3. Temperatura y salinidad del agua de mar en zonas costeras de Costa Rica.

Zona Costera
Temperatura

máxima 
Temperatura

mínima 
Salinidad
máxima 

Salinidad
mínima 

Parque Nacional Bahía Ballena 33,0 °C 26,0 °C 35,0 g/kg 20,0 g/kg

Golfo de Nicoya 30,0 °C 27,5 °C 32,0 g/kg 22,0 g/kg

Puerto de Moín 34,0 °C 26 °C 34,5 g/kg 24,0 g/kg

 El primer sector corresponde a las aguas del Parque Nacional Marino Ballena, ubicado

en  el  cantón  de  Osa,  en  el  Pacífico  Sur.  En  la  parte  interna  de  la  bahía,  se  han

registrado valores de temperatura del agua de mar de 299 K (26 °C) como mínimo y

306 K (33 °C) como máximo. Por otro lado, la salinidad ha registrado valores de 20

partes por mil como mínimo y 35 partes por mil como máximo. Los datos anteriores

fueron obtenidos luego de realizar muestras a profundidades de 0 metros, 5 metros, 10

metros y 15 metros (Datos tomados de Universidad de Costa Rica, 2009). 

El segundo sector estudiado es el Golfo de Nicoya, ubicado en el Pacífico Central. Para

este caso se realizaron mediciones en la superficie del agua de mar y a 5 metros de

profundidad. Los resultados obtenidos fueron valores de temperatura mínima y máxima

de 300,5 K (27,5 °C) y 303 K (30 °C), respectivamente. En cuanto a la salinidad, se

registraron valores de 22 partes por mil como mínimo y 32 partes por mil como máximo.
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Las mediciones se realizaron a diferentes distancias desde la desembocadura del río

Tempisque al Golfo de Nicoya (Datos tomados de Universidad de Costa Rica, 2001).

El tercer sector analizado es Puerto Moín, en la provincia de Limón. Para este caso, la

medición  de  temperaturas  y  salinidades  superficiales  arrojaron  los  siguientes

resultados.  La temperatura superficial  osciló entre 299 K  (26 °C) y 307 K (34 °C),

mientras que la salinidad superficial se mantuvo entre 24 partes por mil y 34,5 partes

por mil (Datos tomados de Universidad de Costa Rica, 2000).   

Al analizar los resultados máximos y mínimos de temperatura y salinidad del agua de

mar para estos tres sectores y utilizando estos datos como referencia para las demás

zonas  costeras  del  país,  se  concluye  que  los  litorales  costarricenses  presentan

temperaturas de agua de mar que varían entre los 300 K  (26 °C) y 307 K (34 °C), y

salinidades que oscilan entre 20 partes por mil y 35 partes por mil. 

Se analizan estas tres zonas para ampliar el foco de esta investigación y no condicionar

la importación del GNL a zona en particular, siendo factible vía Puerto Moín o Puerto

Caldera.

5.3 Localización del proyecto
Se prevé que la posible ubicación del proyecto sea en la zona atlántica de Costa Rica,

específicamente  en Puerto Moín, en la provincia de Limón. Lo anterior considerando la

disponibilidad  de  espacio  (terrenos  disponibles)  e  infraestructura  portuaria  con  que

cuenta  RECOPE  en  esta  zona.  En  esta  área  se  encuentra  instalada  la  terminal

petrolera y el  plantel  de hidrocarburos propiedad de la Refinadora Costarricense de

Petróleo.  Además,  los  principales  demandantes  de  gas  natural  regasificado

identificados  en  la  sección  5.2,  se  encuentran  localizados  en  esta  misma  zona,

aproximadamente a una distancia en línea recta de 5 kilómetros.

Por lo tanto, las consideraciones anteriores son factores determinantes en la selección

de  esta  zona  como  la  ubicación  geográfica  para  el  desarrollo  de  una  terminal  de

importación de GNL en Costa Rica. 
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La zona identificada en la cual se pretende desarrollar el proyecto, es dentro y en las

áreas aledañas de la Finca 7 propiedad de RECOPE. Esta propiedad se encuentra en

las cercanías del muelle petrolero a una distancia menor de un kilómetro medido desde

el punto de atraque del buque hasta el punto más lejano del terreno.

En  la  figura  5.1  se  muestra  con  más  detalle  el  terreno  que  sería  destino  para  la
construcción de la terminal de GNL en Costa Rica.

Figura 5.1. Ubicación del proyecto en Puerto Moín, Limón57.

5.4 Condiciones termodinámicas de diseño para los fluidos de
trabajo

Como se ha mencionado en la sección 3.1.3, la composición del gas natural  puede

variar según sea su país de origen. Para efectos de diseño, se emplea la composición

de GNL especificada en la tabla 5.4. Se considera el contenido de  nitrógeno señalado

por Acuña-Díaz (2014), de manera que la terminal de importación de gas natural licuado

57 Imagen tomada de Acuña, A., Bolívar, L. y Ramírez, J. (2014). Diseño mecánico del sistema de 

trasiego y selección de la tecnología de almacenamiento para una terminal de importación costera de gas
natural licuado (GNL) en Costa Rica, p.60.
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tenga la capacidad de recibir GNL de diversos países como Perú y Australia, con altos

contenido de nitrógeno. La presencia de nitrógeno en el gas natural juega un papel muy

importante en el diseño de una terminal de importación, debido a que el nitrógeno es la

segunda sustancia más volátil presente en la composición del gas natural y por lo tanto,

favorece la generación de “boil off gas”.

Tabla 5.4. Características del GNL de diseño58.

Compuesto Químico Composición (% mol)

Metano 85,47

Etano 8,40

Propano 3,00

Butano 1,20

Pentano 0,23

Nitrógeno 1,30

 

En cuanto a las condiciones de presión y temperatura para el  gas de diseño en el

regasificador,  se  debe  garantizar  que  con  una  entrada  de  GNL al  regasificador  en

condiciones  de  temperatura  y  presión  de  111,4  K  (-161,6  °C)  y  681  kPa,

respectivamente, el GNL se vaporice en su totalidad por medio de la adición de energía

en forma de calor, y presente condiciones de 281,3 K (8,3 °C) de temperatura y 612 kPa

de presión a la salida del regasificador. Las condiciones anteriores se definen a partir

del  diagrama  del  proceso  propuesto  por  Acuña-Diaz  (2014)  para  una  terminal  de

importación de GNL en Costa Rica.

Por medio de correlaciones y ecuaciones de estado para mezclas multicomponentes de

hidrocarburos,  y  el  uso  del  software  de  diseño  y  simulación  HYSYS de  Aspen,  se

obtuvieron las propiedades termodinámicas del gas natural necesarias para calcular la

58 Tabla elaborada a partir de los datos tomados de Acuña, O. (2014). Estudio de prefactibilidad
técnico y financiero para evaluar la conveniencia de una terminal de importación de gas natural 
licuado en las cercanías del puerto de Moín, Limón, p. 13.
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tasa  de  energía  y  el  área  expuesta  que  se  requerirá  para  vaporizar  el  GNL a  las

condiciones anteriormente mencionadas. Luego de conocer estos cálculos, se analizó

la  necesidad  de  instalar  un  solo  vaporizador  o  varios  vaporizadores  en  paralelo,

además de otros análisis y cálculos que complementan el diseño.

De  acuerdo  a  la  tecnología  de  regasificación  seleccionada,  se  debe  definir  las

propiedades termodinámicas del fluido que aporta la energía calorífica al GNL para su

vaporización. Se ha considerado que la temperatura del agua de mar a la entrada del

regasificador  será de 299 K (26 °C),  obtenido a  partir  del  promedio  de los  lugares

estudiados, y corresponde a la situación límite más desfavorable según los datos de las

zonas  costeras  estudiadas.  Con   respecto  a  la  legislación  vigente  para  proyectos

relacionados  con  vaporizadores  de  agua  de  mar  y  de  acuerdo  a  las  fuentes

bibliográficas  consultadas,  se  fija  el  diferencial  de  temperatura  máximo  y  la

concentración de cloro permitidos para verter el agua de retorno al mar. De manera que

se eviten daños ambientales al  alterar  las condiciones del  ecosistema marino de la

zona.  Según  el  estudio  de  impacto  ambiental  realizado  por  el  Ministerio  de  Medio

Ambiente de España sobre el proyecto de construcción de una planta de regasificación

en Sagunto, Valencia, el diferencial de temperatura máximo permitido es de 278 K (5

°C) para un caudal de agua de mar de 28 000 m3/h. Sin embargo por otro lado, según el

artículo realizado por la Universidad de Ingeniería Técnica Industrial de Barcelona sobre

diseño de vaporizadores de agua mar para GNL, afirma que la legislación vigente fija la

temperatura mínima de vertido al mar igual a 278 K (5 °C). De lo anterior se concluye

que el  criterio  establecido por  el  Ministerio  de Medio  Ambiente de España es poco

aplicable al presente proyecto considerando la gran diferencia en los caudales de agua

de mar utilizados (se calcula que el presente proyecto utilizará aproximadamente 1 200

m3/h de agua de mar equivalente a menos del 5% del caudal empleado en el proyecto

de  Sagunto,  Valencia).  Por  otro  lado,  el  criterio  brindado  por  la  Universidad  de

Ingeniería  Técnica  Industrial  de  Barcelona  se  considera  inaceptable  en  Costa  Rica

según el  decreto N° 33601 del MINAE sobre el Reglamento de Vertido y Reuso de

Aguas Residuales en un cuerpo receptor.  Este decreto establece que el  mínimo de
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temperatura para verter agua residual al mar se fija en 288 K (15 °C) para evitar riesgos

marítimos  y  ambientales.  Por  lo  tanto,  se  utiliza  este  criterio  lo  cual  resulta  en  un

diferencial de temperatura igual a 284 K (11 °C).

La concentración de cloro permitido será menor o igual a 0,1 μmol/mol y se utilizará

para  evitar  incrustaciones  biológicas  en  tuberías  del  regasificador  como  plan  de

mantenimiento preventivo del mismo (Ministerio de Medio Ambiente de España, 2002). 

El calor específico a presión constante del agua de mar se determina en función de

variables de temperatura y salinidad del agua. Estableciendo condiciones del agua de

mar en Costa Rica de 299 K (26 °C) de temperatura y 35 partes por mil de salinidad

como condiciones más desfavorables, se calcula el calor específico a presión constante

a partir de la siguiente tabla.

Tabla 5.5. Calor específico a presión constante del agua de mar (J/ (kg K))59.

Realizando una interpolación bilineal se obtiene el valor del calor específico a presión

constante de agua de mar. Para una temperatura de 299 K (26 °C) y una salinidad de

35 g/kg, el agua de mar de Costa Rica presenta un calor específico a presión constante

de 4 001,8 J/ (kg K) (0,956 kcal/ (kg °C)), aproximadamente.

En la tabla 5.6 se muestra un resumen de las condiciones de entrada y salida de cada

fluido de trabajo.

59 Tabla tomada de MIT, Massachusetts Institute of Technology en http://web.mit.edu/seawater/
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Tabla 5.6. Condiciones de entrada y salida para fluidos del regasificador.

Fluido
Temperatura  de

entrada 

Temperatura  de

salida 

Presión de

entrada

(absoluta)

Presión de

salida (absoluta)

Gas Natural -161,6 °C 8,3 °C 681,0 kPa 612,0 kPa

Agua de mar 26 °C 15 °C 101,3 kPa 101,3 kPa

5.5 Descripción del proceso
El diagrama de flujo del proceso de regasificación de GNL se basa en lo propuesto por

Acuña-Díaz  (2014)  en  su  estudio  de  prefactibilidad  técnico  de  una  terminal  de

importación de GNL en Costa Rica (ver Anexo 25). Este estudio analiza 4 modos de

operación que se mencionan a continuación:

 Modo de operación (A): Despacho máximo con descarga de barco.
 Modo de operación (B): Despacho máximo sin descarga de barco.
 Modo de operación (C): Despacho mínimo con descarga de barco.
 Modo de operación (D): Despacho mínimo sin descarga de barco.

Para efectos del diseño del regasificador, se emplea el modo de operación (A) y el

modo de operación (D), los cuales representan los escenarios más críticos en cuanto a

condiciones de temperatura en la entrada y la salida del regasificador, respectivamente.

Estas condiciones se expusieron en la sección 5.3 del presente capítulo.

Existen dos opciones para vaporizar GNL y alcanzar altas presiones para el trasiego en

gasoductos. Estas opciones se deben analizar según sea la aplicación y el caso en

estudio.  La  primera  opción  es  vaporizar  a  alta  presión  por  medio  de  bombas

secundarias ubicadas en la línea de entrada al vaporizador, las cuales le suministran al

GNL la presión de gasoducto cercana a 7 200 kPa (72 bar) manométricos. Y la segunda

opción es vaporizar a baja presión, correspondiente a la presión manométrica salida del

recondensador o relicuador (aproximadamente entre 7 bar y 8 bar), y luego comprimir el

GN para suministrarle la presión de entrada al gasoducto. Ambas opciones consideran
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la necesidad de transportar el  gas natural hasta destinos lejanos desde el punto de

regasificación, por lo cual se requiere de altas presiones de trasiego.

Sin embargo, el proceso en estudio no requerirá de altas presiones para transportar el

gas natural debido a que los principales demandantes del combustible estarán situados

en las zonas aledañas al punto de regasificación. Los tramos de gasoductos serán de

longitud corta (ver Anexo 27) con una presión de trasiego cercana a 612 kPa, y por lo

tanto,  no  será  necesario  disponer  de  los  elementos  mecánicos  antes  descritos

(recondensador, bombas secundarias y compresores para alta presión de trasiego).

A continuación se describe el diagrama de flujo del proceso general, independiente del

que se emplee. En el Anexo 25 se muestra este diagrama, el cual fue propuesto por

Acuña-Díaz  (2014)  en  su  estudio  de  prefactibilidad  técnico  de  una  terminal  de

importación de GNL en Costa Rica. 

El gas natural licuado será almacenado en el tanque de contención total a condiciones

aproximadas de temperatura y presión de -162,6 °C y 120 kPa, respectivamente. Las

bombas primarias sumergidas en el tanque, extraen el GNL y le suministran una presión

de 750 kPa lo  cual  tiene como consecuencia  un ligero aumento de temperatura al

alcanzar -162,3 °C. Luego el gas natural licuado se envía a un intercambiador de calor

que brinda un servicio de enfriamiento a parte del  “boil  off  gas”  comprimido que se

envía a camiones cisterna. En este punto de balance (punto 9 en el diagrama de flujo

del Anexo 25), se produce una caída de presión y de temperatura donde se logran

-161,6 °C y 681 kPa, correspondientes a las condiciones de entrada del regasificador.

En el regasificador, el GNL circula ascendentemente desde el módulo inferior hasta el

módulo superior mientras se garantiza que la totalidad del combustible sea vaporizado.

Se  consideran  inicialmente  69  kPa   (10  psi)  como  caída  de  presión  producto  de

irreversibilidades y permisible a través del regasificador. Las condiciones de salida del

GN que se deben garantizar son 8,3 °C de temperatura y 612 kPa de  presión, para

cumplir con las condiciones de procesos establecidos en el estudio de prefactibilidad

(Ver Anexo 25).
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Como se mencionó anteriormente, debido a que no se requieren altas presiones de

trasiego en gasoductos, no se necesitará de un recondensador que convierta en líquido

el  “boil  off  gas” generado  en  los  tanques  de  almacenamiento,  para  posteriormente

regasificar y generar la alta presión que se necesita. Por lo tanto, la otra fracción de

“boil off gas” será comprimida y enviada a la red de trasiego a presión de gasoducto.

Esta fracción comprimida de “boil off gas” se mezclará con el flujo de GN proveniente

del  regasificador  y  debido  a  que  el  “boil  off  gas” tendrá  una  temperatura  inferior

(cercana a -76,9 °C), las condiciones finales de temperatura y presión de la mezcla en

la entrada al gasoducto, serán 5,3°C y 612 kPa, aproximadamente. El flujo másico total

considerando el  flujo másico del  “boil  off  gas”  comprimido y el  flujo  másico del  GN

regasificado será de aproximadamente 54 800 kg/h.

5.6 Selección de la tecnología   
Una vez que se ha planteado la  contextualización del  proyecto:  demanda de GNL,

ubicación geográfica, fluidos de trabajos disponibles, condiciones climáticas y ubicación

de los consumidores principales, se procedió a realizar la elección de la tecnología

según el capítulo 4 y la comparación efectuada en la tabla 4.2 

Algunas de las fortalezas descritas para las zonas dispuestas para el proyecto son:

 Presión atmosférica a nivel del mar. 
 Temperatura ambiente promedio elevada.
 Temperatura de agua de mar muy alta y así mismo su calor específico a presión

atmosférica.
 Disponibilidad de recursos como: agua y aire (alta densidad). Por el contrario,

existe limitado acceso a combustibles fósiles.
 Humedad relativa alta, superior al 88 %.
 Acceso a puertos cercanos.
 Los consumidores de GN proyectados para este proyecto se encuentran muy

cercanos a la zona costera elegida en Limón específicamente. 

Adicionalmente,  se  debe  recalcar  que  la  tecnología  requerida  debe  tener  el  menor

impacto  ambiental  posible,  bajo  costo  y  evitar  la  dependencia  de  los  combustibles

fósiles sin desfavorecer la eficiencia y la buena transferencia de calor.  
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Las tecnologías que mejor cumplen con lo descrito,  son la de Aire Ambiente,  la de

Bastidor  Abierto  (ORV)  con  agua  de  mar  y  la  de  Bastidor  Abierto  (ORV)  con

intercambiador de calor directo. 

Las tecnologías de bastidor se han empleado en varios proyectos de igual naturaleza

instalados y en operación alrededor del mundo, es decir se conoce con certeza su buen

funcionamiento. No así, la tecnología de Aire Ambiente, es por ello que esta opción se

toma con valora con mayor recelo  y porque además requiere de una enorme área de

transferencia  de  calor  debido  a  su  baja  eficiencia,  el  empleo  de  esta  tecnología

desfavorece  la  respuesta  a  picos  de  demanda  y  limita  el  eventual  crecimiento  del

proyecto para demandas futuras. A continuación se plantea un análisis de comparación

directa  entre  la  tecnología  de  Aire  Ambiente  y  (ORV)  con  agua  de  mar,  esto  para

generar el detalle de los aspecto involucrados de cara a la selección de la tecnología.

Las tecnologías de aire ambiente aún se encuentran en etapa de desarrollo y pruebas,

por lo que su implementación de proyectos aún es escaza. Por esto se recomienda

contactar a proveedores de esta tecnología para conocer detalles y poder simular sus

condiciones.

5.6.1 Elección final de la tecnología para este proyecto  
La elección final es la tecnología de Vaporizador de Bastidor Abierto (ORV) con agua de

mar,  principalmente  por  la  favorabilidad  del  agua  de  mar  disponible  en  las  zonas

costeras como recurso ilimitado.  Bajo  estas condiciones esta tecnología tendrá una

eficiencia muy incrementada, además el delta de temperatura de agua de mar permitido

(11 °C) genera enorme beneficio para tener calor disponible para la regasificación. Esto

hace que no sea necesario incluir la opción con intercambiador de calor directo, pues el

costo de instalación y operación asociado se incrementa considerablemente. 

Con  el  ORV  se  tiene  buena  respuesta  a  los  picos  de  demanda,  menor  impacto

ambiental,  aprovechamiento  de  recursos  disponibles,  alta  eficiencia,  facilidad  de

mantenimiento, bajo consumo energético promedio anual, lo cual se traduce en bajos

costos de operación. Adicionalmente hay dos favorabilidades más que resultan vitales

para la elección,  uno: la no dependencia de hidrocarburos;  y dos:  disponibilidad de
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construcción modular, lo cual propicia el crecimiento fácilmente. Bajo esta esta decisión

se establecieron los aspectos relevantes que debe reunir  la tecnología dentro de la

contextualización del proyecto propuesto por RECOPE. Sin embargo la tecnología de

Aire Ambiente, especialmente la convección forzada, no debe ser descartada del todo y

pudiese resultar muy atractiva si cambiara la propuesta y demanda proyectadas para

este caso.

A partir de esta selección, los esfuerzos de la presente investigación se enfocarán en

generar y contemplar todas las variables de su diseño, para tenerlo como entregable

final.

5.6.2 Diagrama de flujo de la tecnología seleccionada

A continuación se muestra el diagrama de flujo propuesto para ambos fluidos de trabajo

y según la tecnología seleccionada. Se limita el volumen de control para el caso en

estudio, el cual involucra al regasificador de bastidor abierto con agua de mar (R-01), el

sistema de captación del agua de mar (CA-01), las bombas centrífugas verticales de

agua de mar (BA-01) y las tuberías que trasiegan el GNL hasta el regasificador, el gas

natural regasificado hasta los consumidores finales y el agua de mar de suministro y de

retorno al mar.
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Figura 5.2. Diagrama de flujo del regasificador de GNL con agua de mar60.

El resto del diagrama de flujo fue analizado por  Acuña, A., Bolívar, L. y Ramírez, J.

(2014),  en su estudio:  “Diseño mecánico del  sistema de trasiego y selección de la

tecnología de almacenamiento para una terminal de importación costera de gas natural

licuado (GNL) en Costa Rica”. En él, se elabora el diseño mecánico y se selecciona la

tecnología requerida para trasegar y almacenar el gas natural licuado en una terminal

de importación a ubicarse en el mismo punto geográfico considerado en este análisis.

De  esta  manera,  ambos  proyectos  se  complementan  con  el  objetivo  de  obtener  el

diseño  y  la  selección  de  la  tecnología  óptima  de  una  terminal  de  importación,

almacenamiento, trasiego y regasificación de gas natural licuado ubicada en la zona

costera de Puerto Moín, en la provincia Limón. Lo anterior considerando las mismas

condiciones de diseño y de las cuales va a depender cada etapa de los procesos.

60 Tomado y adaptado de Acuña, A., Bolívar, L. y Ramírez, J. (2014). Diseño mecánico del 
sistema de trasiego y selección de la tecnología de almacenamiento para una terminal de 
importación costera de gas natural licuado (GNL) en Costa Rica, p.66. 
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La descripción del proceso de regasificación del GNL se expuso con amplitud en la

sección 5.5. En cuanto al diagrama de flujo del agua de mar en el ORV, se requerirá de

un sistema de captación de agua de mar además de los filtros de agua de mar y las

bombas de inyección de hipoclorito sódico.  El agua es succionada del mar por medio

de bombas centrífugas verticales instaladas en el sistema de captación, el cual será

construido por  un cajón de hormigón sobre una escollera o dique.  Este sistema de

captación  será  dividido  longitudinalmente  en  compartimientos  y  tendrá  una  sección

abierta al mar, a la cual se dispondrá un sistema de rejillas que permita la filtración

gruesa del agua de mar. 

El  sistema de cloración  está  formado por  bombas dosificadoras de  desplazamiento

positivo tipo diafragma que inyectan hipoclorito de sodio al flujo de agua para evitar la

contaminación  de  origen  biológico  en  los  circuitos  y  la  proliferación  de  algas.  La

concentración  de  cloro  debe  ser  menor  a  0,1  ppm para  cumplir  con  la  legislación

internacional de este tipo de proyectos. 

El sistema de filtración trata de filtros automáticos autolimpiables por flujo de agua en

contracorriente. El elemento filtrante está constituido por un cuerpo cilíndrico con tubos

de acero de inoxidable en su interior y colocados en posición vertical. El agua pasa por

el interior de los tubos mientras quedan retenidas las partículas de tamaño superior al

paso de la malla.

El diagrama del proceso del agua de mar en el regasificador se describe de la siguiente

manera. El agua de mar es recolectada en canalones abiertos, situados sobre la parte

superior  de  los  paneles  del  regasificador.  Al  desbordarse,  el  agua  de  mar  baña  la

superficie del regasificador en una disposición de lámina y cae por gravedad en un

recibidor  o colector  (CIA-01)  donde es devuelta al  mar.  El  agua de mar tendrá una

temperatura de entrada al regasificador de 26 °C, aproximadamente y su diferencial de

temperatura no podrá ser mayor a 11 °C según la legislación y recomendación descrita

en la sección 5.3 de este capítulo.     
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A partir del diagrama de flujo del proceso mostrado en la figura 5.2, en el cual se explica

el modelo de operación del ORV, se procederá a diseñar y dimensionar la etapa de

regasificación según las condiciones de demanda establecidas para el proyecto. Esto

implica el cálculo de propiedades termodinámicas de los fluidos involucrados y el diseño

de  mecanismo  de  transferencia  de  calor  requerido  para  lograr  las  condiciones  ya

establecidas para el gas natural de distribución, además se establece el sistema para la

captación de agua de mar y el bombeo hacia los regasificadores. 
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Capítulo 6: Diseño del regasificador

6.1 Análisis de las consideraciones de diseño

La  etapa de regasificación de  un proyecto de importación de GNL,  representa una

sección  crítica  del  proceso,  ya  que  permite  obtener  el  producto  dispuesto  en

condiciones ideales para la distribución hacia el usuario final. Con ello se logra devolver

el GNL a su forma gaseosa, gas natural (GN) y cargar con producto las tuberías y/o

gaseoductos que se emplean para abastecer los consumidores directos del proyecto.   

El  estudio  y  la  metodología  de  cálculo  que  acá  se  seguirá  para  desarrollar  los

regasificadores, estará basada en un esquema ingenieril para diseñar intercambiadores

de calor, específicamente intercambiadores en los cuales ocurre un cambio de fase de

al  menos  uno  de  los  fluidos  involucrados  en  la  transferencia  de  calor.  Para  este

desarrollo se empleará el método Kern con las consideras respectivas para proceso de

evaporación, tal cual ocurre en los regasificadores,  donde el GNL debe cambiar de fase

por completo a GN.

En este  proyecto  el  GNL será  bombeado desde los  tanques de  almacenamiento  a

través de las bombas primarias a “presión de consumo” (681 kPa), esto por razones de

simplicidad en el proceso de regasificación y de distribución final del GN, además de

disminuir costos operativos, tal como se amplió en la sección 3.5.9 de este documento.

Como se mencionó, se empleará a la entrada del regasificador una presión de 681 kPa

y una temperatura de 112 K (-161,6  °C). Ello implica que la vaporización será a baja

presión y por debajo del punto crítico.

Como la  tecnología  elegida  son  los  intercambiadores  de  calor  tipo  Vaporizador  de

bastidor abierto, la construcción del mismo no requiere de una carcasa, sino solamente

el diseño de los tubos por los cuales circulará el gas natural licuada transformándose en

gas natural y utilizando como fluido de trabajo el agua de mar.   

Para determinar el agua requerida por los regasificadores se hará uso de la explicación

expuesta en la sección 3.7 de este trabajo. Inicialmente se aplica la ecuación (26), la
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cual se basa en un modelo simple de termodinámica que expresa la pérdida de calor de

un fluido, en nuestro caso el agua de mar, como manifestación de ganancia de calor de

otro fluido, para este caso el GNL. Es decir se estable un balance térmico idealizado.

La ampliación de la ecuación (26) se logra término por térmico con la ecuación (27), el

primer término evalúa el calor sensible de GN, el segundo término el calor latente del

GN y el tercer término el calor sensible del agua de mar. 

Para  determinar  los  valores  correspondientes  a  cada  término  de  la  ecuación,  es

necesario explicar el comportamiento termodinámico del GNL y el GN. 

Inicialmente para poder trabajar en el diseño hay que establecer claramente la densidad

del GNL, a partir de las condiciones de composición del fluido, presión y temperaturas a

las  cuales  se encuentra  a la  entrada de los  vaporizadores,  tal  como se explica  en

sección 3.7.  Para tales propiedades,  la composición mostrada en la  tabla 5.4 y las

condiciones de la tabla 5.6 la densidad obtenida es de: 477,6 kg/m3.  La densidad del

GNL define el caudal másico a vaporizar y a su vez esta es una variable de gran peso

para determinar el calor requerido en el intercambiador para la vaporización.

Empleando estas mismas condiciones termodinámicas,  se define la temperatura de

vaporización o de burbujeo del GNL asociada a la presión de trabajo del intercambiador

(681 kPa), la cual es de 140 K (-133 °C). Este valor se obtiene a partir de una simulación

del  diagrama  Presión  -  Temperatura   propia  para  esta  mezcla  ya  caracterizada,

empleando  el  Software  HYSYS de  Aspen,  la  misma  se  encuentra  en  el  Anexo  11

adjunto  en este  documento,  tanto  los  valores  como la  gráfica  generada.  Para  esta

presión de trabajo, se tendrá entonces que arriba de -133 °C de temperatura, el GNL

iniciará su evaporación y continuará ganando calor.

Como se mencionó en la sección 3.7, a lo largo de la trayectoria del fluido a través del

regasificador  este experimente una variación de temperaturas muy amplia,  pues de

manera continua gana calor sensible. Por lo que conforme pasa el tiempo y en general

todo el sistema aumente su calor, se evaporará el GNL más fácilmente.

152



Como el  calor  específico  a  presión  constante  del  GNL y  el  GN son  función  de  la

temperatura,  y existen diferencias muy significativas  de ella lo largo de la etapa de

regasificación, se debe emplear valores de calor específico (Cp) promedios asociados

al rango de temperaturas en la que ocurre la vaporización completa. Es por ello que se

procedió a simular con el programa HYSYS de ASPEN varias condiciones puntuales

que  experimenta  la  mezcla  de  gas  natural  al  pasar  por  el  regasificador  a  presión

constante  de  681  kPa  y  establecer  el  paso  a  paso,  según  los  principales  estados

termodinámicos, a continuación se explican:

6.1.1 Paso a Paso en el regasificador

1. Al regasificador entra GNL a 111 K (-161,6 °C) e inicia la ganancia de calor. Ver anexo

12.

2. El GNL alcanza la saturación a los 140 K (-133  °C), este estado se conoce como

línea de burbujeo y las primeras moléculas empiezan a vaporizarse. Ver anexo 13.

3. Se forma una mezcla saturada de GNL y GN, ambos estados conviven en equilibrio

conforme se aumenta el porcentaje de fase de vapor presente en la mezcla. Ver anexo

14.

4. Toda la mezcla se vaporiza por completo y alcance la fase gaseosa, ya no hay GNL.

Este estado se conoce como punto de rocío y para el caso en estudio se presenta a  los

235 K (-38 °C). Ver anexo 15. 

5. El GN continúa ganando calor hasta alcanzar la temperatura de salida definida a

281 K (8 °C). Ver anexo 16.

6. En este proceso hay una disminución de presión leve introducida por el flujo dentro

dispositivos mecánicos, la cual termodinámica resulta muy poco significativa según las

simulaciones realizada con HYSYS de ASPEN a 612 kPa. Ver anexo 17.
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Para dar una perspectiva clara de la variación del calor específico en función de la

temperatura en la  regasificación,  se resumen en la siguiente tabla los datos de las

simulaciones realizadas con HYSYS para los pasos descritos.

Tabla 6.1 Valores de calor específico a presión constante para el GNL en función de la

variación de la temperatura.

Nota: Las valores corresponde a corridas del Software HYSYS de AspenTech®, por lo

que se presenta en grados Celsius.

A  partir  de  los  modelos  termodinámicos  utilizados  y  que  se  muestran  en  las

simulaciones de los anexos del  12 al  17,  se encuentra que para la temperatura de

vaporización establecida el valor del calor específico a presión constante del GNL  y del

GN resulta ser muy representativo de todo el  proceso. Se deciden emplear  para el

diseño estos valores, por encima de los resultados promedio, pues los últimos están

sesgados debido a las condiciones de inicio y final para el GNL y GN respectivamente,

las cuales en virtud de su poca masa involucrada resultan menos significativas. 

El mismo razonamiento se emplea para determinar el calor latente de vaporización del

GNL, el cual también es función de la temperatura. Por ello se define este valor a la

temperatura de burbujeo 139, 4 K (-132,8 °C) como: 638, 20 kJ/kg (ver anexo 13).

6.2 Determinación de la cantidad de agua de mar requerida
Los  valores  asociados  a  cada  expresión  y  que  definen  la  ecuación  (27)  permitirán

encontrar la cantidad de agua requerida como fluido de trabajo capaz de aportar calor,

así respectivamente estas son tabuladas a continuación: 
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Tabla 6.2. Variables asociadas al cálculo de fluido de trabajo requerido para la

vaporización.

Variable Magnitud Unidad

Wf 52 500 kg/h

Cef ,l 3,23 kJ/(kg °C)

T e -132,8 °C

T f ,1 -161,6 °C

λ f 638,2 kJ/kg

Cef ,g 1,95 kJ/(kg °C)

T f ,2 8,30 °C

Wc Incógnita kg/h

Cec 4,01 kJ/(kg °C)

∆ t c 11 °C

pérdidas Despreciables kJ

Notas: 

1. Para el agua de mar ∆ t c = (26 °C – 15 °C) = 11 °C

2. Como se mencionó las pérdidas se consideran cero, debido a su insignificancia

dentro de la globalidad del proceso.

Una vez que se han obtenido de forma correcta todos los términos de la ecuación (27)

se despeja de la ecuación anterior la variable que representa el agua de mar, y se tiene

un resultado de 1 198 000 kg/h. 

Con ello se determina la taza de demanda de agua, la cual en volumen se expresa

como 1 167 m3/h (1 167 000 l/h61 empleando una densidad para agua de mar de 1,026

61 Tomado de SERWAY, (2001), Sólidos y Fluidos, p 300.
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kg/l), que se necesitará para evaporar el GNL bajo el esquema de caudal descrito y en

la configuración de intercambiador de calor de bastidor abierto. Este caso analizado

corresponde a la demanda más crítica del agua, pues emplea la mayor densidad de

GNL esperada. Para todas las densidades inferiores al valor de diseño, se requerirá

menor transferencia de calor, consecuentemente menor cantidad de agua de mar. 

Ahora bien, sabiendo la cantidad de fluido de trabajo que necesitará el intercambiador,

se debe proceder a realizar el diseño mecánico del mismo. Inicialmente se calcula el

área  de  trasferencia  de  calor  necesaria  para  que  el  intercambiador  de  calor  logre

generar el cambio de fase de la totalidad del GNL, el cual será un dato básico para

proceder a desarrollar el modelo de construcción del intercambiador de calor.

6.3 Forma en la que opera el intercambiador ORV
Es necesario establecer los mecanismos de transferencia de calor que emplea este tipo

de tecnología de bastidor abierto, para conocer la manera correcta de calcular su área

de transferencia de calor requerida. 

Los dos fluidos que generan la transferencia calor fluyen separados por la pared sólida

de los tubos, inicialmente el fluido caliente (agua de mar) transfiere calor hacia la pared

del  tubo  por  mecanismo de  convección,  este  calor  paso  a  través  de  la  pared  por

conducción y por último de la pared hacia el fluido frío nuevamente por el mecanismo

de convección. El agua de mar baña libremente los tubos por los cuales interiormente

circula el GNL.

Se debe  establecer  como consideraciones  que  el  intercambiador  de  calor  funciona

como un equipo de flujo estacionario y como tal el caudal de cada fluido permanece

constante, así como las velocidad, temperatura y composición a la entrada y salida del

mismo. Además las condiciones respecto a posicionamiento (distancia y elevaciones)

son  invariables,  de  esta  forma  los  cambios  en  energía  cinética  y  potencial  son

despreciables. 

Para este caso de análisis se necesita diseñar un intercambio de calor que logre un

cambio de fase y temperatura específica para un caudal de masa definido, para definir
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ello,  el  método  más  apropiado  de  emplear  es  el  de  diferencia  media  logarítmica

(LMTD).

6.3.1 Diferencia media logarítmica (LMTD)

La diferencia de temperaturas entre los fluidos que interaccionan varía a lo largo del

intercambiador de calor, el comportamiento de esta variación de temperaturas en cada

uno de los fluidos se aproxima a una función logarítmica, es por ello que la mejor forma

de expresar el cambio de temperatura de la salida respecto entrada es mediante una

diferencia media logarítmica. 

La expresión que describe al LMTD está dada en la ecuación (29) y al emplearla para

estas condiciones de diseño se obtiene:

∆Tm	ൌ	
((26 °C−8,3 °C )−(15° C−−161.6 ° C ))
ln ((20° C−8.3 °C ) /(15° C−−161.6 ° C))

=58,5 ° C

6.4 Análisis de la transferencia de calor en el intercambiador
Mediante la ecuación (26) se establece una relación de calor cedido y ganado entre los

fluidos.  Este  calor  es  el  mismo que  se  debe  transferir  empleando  el  regasificador,

consecuentemente  el  mismo  calor  para  cual  se  debe  realizar  el  diseño  del

intercambiador. 

Para  determinar  la  magnitud  del  calor  asociada  al  intercambiador,  se  empleará  la

expresión  del  lado  derecho  de  la  ecuación  (27),  con  la  consideración  de  que  las

pérdidas del proceso de transferencia calor asociadas a la interacción con el ambiente e

irreversibilidades se desprecian, ya que representan un porcentaje ínfimo respecto al

calor total.  Al realizar este cálculo se obtiene el calor   (Q) que cede el agua de la

siguiente forma: 

                                          Qagua  = Wc·Cec ·∆t c                                            (47)
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Al ser todas variables conocidas se encuentra:

Qagua   = (1 198 000 kg/h)·(4,01 kJ/kg °C)·(11 °C) = 52 800 000 kJ/h

6.4.1 Cálculo de área media para el intercambiador de calor

A partir de las definiciones y cálculos de diseño realizados, se precede a determinar el

área de transferencia que requerirá el intercambiador. Para ello se emplea la ecuación

(30) descrita y explicada en la sección 3.7.1 bajo la demanda y material de construcción

del intercambiador propio del proyecto. 

El valor de área obtenido se empleará sin factor de crecimiento propiamente dicho,

pues la demanda de GN para la cual se diseña el regasificador contempla en sí misma,

un factor de expansión futura del 20 % del proyecto total. 

El material que se empleará para la construcción del intercambiador consiste en una

aleación de aluminio denominada SB-2216063-T5 según el código ASME, esta material

y  las  ventajas  que  ofrece  se  caracterizará  más  adelante,  por  ahora  empleará

únicamente el coeficiente global de transferencia de calor que registra el  código ASME

en la sección II parte B, el cual es de: 741,06 kJ/kg·h· °C62 para poder calcular el área

de transferencia requerida según la ecuación (30) así:

Am=
58834 385kJ /h

(741,06 kJ
kgh° C ) ·(58,5° C)

=¿
  1 357 m2

El valor de área obtenido es de 1 357 m2,  este el valor mínimo de transferencia para

lograr la vaporización complete del GNL y tenerlo a una temperatura de salida deseada

de 8,3 °C.  

Ahora bien, el área está conformada por la sumatoria de las áreas de transferencia de

los  tubos  del  intercambiador.  Para  ello  se  necesita  definir  un  número  de  tubos

62 Tomado de: Tabla A-1 del código ASME p. 200.
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adecuados y a su vez la longitud de los mismos. El diseño de bastidor abierto considera

un  intercambio  a  contraflujo  simple,  de  un  solo  paso  y  sin  carcasa,  ello  facilita  la

construcción de intercambiador y a la vez simplifica los cálculos asociados, pues no

requiere ningún factor de corrección, tal como sí lo requeriría un intercambiador de calor

de pasos múltiples o de flujo cruzado. 

6.4.2 Selección y características de los tubos del intercambiador

Se selecciona un diámetro externo particular, que permite dimensiones apropiadas para

el arreglo de los tubos. Para ello se considera un tubo DN 80 (según nomenclatura

ASME en milímetros), el mismo se consigue de forma fácil en el mercado y a costo

razonable, además hay completa accesibilidad para la compra de accesorios y válvulas

en esta dimensión. La tubería normalizada DN 80 cédula 5S tiene, por definición un

diámetro  de tubo externo de  88,90 mm e interno de 84,68 mm, lo  cual  implica  un

espesor de pared de tuve de 4,22 mm. Respecto al largo de los tubos este se establece

como 4,5 m, el cual es un valor que se encuentra dentro del rango recomendado para

diseño (1,83 m a 4,88 m) según la literatura estudiada. 

El área de transferencia de calor de cada tubo se calcula de la siguiente manera:

                                                             As = π·De·L                                                     (48)

Donde:

As: área de transferencia de calor de cada tubo (m2)

De: diámetro exterior del tubo (m)

L: Longitud del tubo (m)

Así se obtiene: 

As = π(0,089 m)(4,5 m)  = 1,258 m2

Para conocer el número de tubos (N) que necesitará el intercambiador, se establece la

relación:
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                                                         N = Am/As                                                (49)

Donde:

As: área de transferencia de calor de cada tubo (m2)

Am: área efectiva del intercambiador de calor (m2)

Empleando la ecuación (49) con los las áreas anteriores calculadas, se obtiene una

cantidad de 1 079 tubos (1 352 m2 / 1,258 m2). Para estar del lado de la seguridad,

facilitar  la    construcción  modular  del  intercambiador  de  calor  y  obtener  arreglos

sencillos en el ensamblaje de los tubos, pero sin caer en sobre diseños, se empleará un

total de 1 200 tubos, de forma que en caso de fallo de tubos, exista un factor de área

extra que compense, estos tubos se distribuirán en 10 módulos de 120 tubos cada uno.

Otra variable que se toma en cuenta en el diseño del intercambiador de calor, es el

espacio o brecha mínima que debe haber entre cada tubo, para ello se determina la

distancia de centro a centro para tubos consecutivos. Este concepto se conoce como

“pitch”, término en inglés usado para referirse a un espacio estrecho y delimitado. Como

se ha mencionado y se puede observar en las distintas figuras de este documento, se

esquematizan  la  tecnología  de  intercambiador  de  calor  de  bastidor  abierto,  este

presenta un arreglo cuadrado de distribución de tubos. De modo que para este diseño

se empleará este arreglo, el cual facilita su construcción y mantenimiento.

Para determinar la distancia mínimo para al haz tubos que debe tener la estructura que

soporta los tubos dentro del intercambiador se emplea la siguiente expresión:

                        Db63 = De (

N
K1

¿¿
1
n1

                                           (50)

Donde:

63 Tomado de: Diseño de tanques Criogénicos.
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Db: Distancia estructural para el haz tubos (mm)

De: diámetro externo del tubo (mm)

N: número de tubos

n1 y K1: constantes para el pitch deseado que se muestran en la tabla 6.3.

Tabla 6.3.  Pitch asociados al arreglo cuadrado para distribución de tubos64.

Al despejar la ecuación (50) se obtiene: 

                        Db =  88,9 (

120
0,215

¿¿
1

2,207
                                    

Así entonces los tubos que conforman el intercambiador deberán tener una separación

de centro a centro de al menos 15 cm, esto bajo la recomendación encontrada en la

literatura de utilizar un “pitch” aproximado a unas 1,5 veces el diámetro exterior de los

tubos del intercambiador. Con ello se logra exponer toda la totalidad del área externa de

los tubos como superficie de calor que será bañada por el agua de mar desde el nivel

superior  y la estructura que sostendrá los tubos será de al  menos 1,5 m. Para ver

detalle del ensamble cumpliendo ambos criterios, se debe observar el anexo 26.

64 Tomado de BELLERA, C (2010), Planta de Producción de Acetaldehído.pdf, p 63. 
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6.4.3 Propuesta de ensamblaje de diseño

Una vez que se conoce el diámetro, la longitud del tubo y la cantidad necesaria para

cumplir con el área de transferencia de calor, se realiza un acomodo adecuado que

permite  armar  el  intercambiador  de  forma  rectangular  y  modular.  La  propuesta  es

desarrollar el siguiente arreglo:

Figura 6.1. Vista de planta para arreglo de tubos del regasificador65.

Nota: Dimensiones en centímetros

65 Tomado de Autores. (2015).
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De esta manera se tendrá un total de 10 módulos con 120 tubos cada uno. El área por

módulo será 3,0 m2, para un gran total de área del regasificador de 30 m2. Según la

tabla 4.1, en la cual se muestran los estándares internacionales para cada tecnología

de regasificación, este valor está muy por debajo a lo establecido, pues el valor de área

promedio por unidad es de 9 290 m2, es decir mucho mayor al área necesaria para este

proyecto.  Este  aspecto  valida  la  concepción  de  diseño  propuesta  y  las  decisiones

tomadas entorna al diámetro y longitud de los tubos.

Cabe destacar que el arreglo propuesto es fácil de construir y ensamblar, además la

distancia  considerada  entre  los  centros  de  tubo  permite  ejecutar  mantenimientos  y

limpiezas de forma adecuada. También se diseñará una base amigable para favorecer

el reemplazo de tubos cuando sea necesario. 

6.4.4 Verificación de resistencia a la presión en el arreglo de tubo

Los  elementos  que  conforman  el  regasificador  deben  ser  capaces  de  resistir  las

condiciones a las cuales están expuestos. Principalmente es necesario evaluar que los

tubos internos que conforman el intercambiador de calor serán capaces de resistir la

presión de trabajo interna a la cual serán sometidos. Esto se realiza mediante el cálculo

de espesor de pared de tubo mínimo requerido para soportar la presión interna. 

El método validado para realizar este cálculo se desarrolla en el código ASME B31.3 en

la sección 302.4, se describe de la siguiente forma:

t = 
P D

2(S E+PY )                                                         (51)

Donde:

t: espesor de pared por diseño a presión (m).

D: diámetro externo del tubo (m).

S: esfuerzo admisible de acuerdo a la temperatura (kPa) (Tabla A-1 del código ASME 

B31.3).
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P: Presión interna del diseño (kPa).

E: Factor de la calidad de la soldadura.

Y: Coeficiente de temperatura (Tabla 304.1.1 del código ASME B31.3).

Así al aplicar la ecuación (51) para la presión interna de 681 KPa a la cual estarán

sometidos los tubos y empleando las propiedades físicas tabuladas para el material SB-

2216063-T5 se tiene:

Tabla 6.4. Propiedades del material SB-2216063-T5 (aleación de aluminio)

S66 50 330 kPa
Y67 0,4
E68 1

t	ൌ	
681(0.089)

2(503(30)(1)+681(0.4)) 	ൌ	0,406	mm

Ahora bien, al saber que el espesor mínimo capaz de soporta esta presión interna es de

0,41 mm hay que ajustar  este espesor  según la tolerancia mecánica asociada a la

fabricación del tubo, además de los fenómenos de erosión y corrosión al cual estará

expuesto la estructura y harán perder espesor conforme el paso del tiempo.  En la

66 Tomado de ASME, (2002), Tabla A-1 del código, pdf, p.  200.

67 Tomado de ASME, (2002), Tabla 304.1.1 del código ASME para materiales dúctiles, pdf, p. 
20.

68 Tomado de ASME, (2002), Tabla A-1A del código ASME para aleaciones de aluminio, pdf, p. 
205.
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sección 304.1.1 del código ASME se desarrolla la ecuación para determinar el espesor

mínimo considerando los factores mencionados, así se obtiene:

                                                           tm = t +c                                                     (52)

Donde:

tm: espesor mínimo de pared considerando presión interna y tolerancias (mm).

t: espesor de pared por diseño a presión (mm).

c69: suma de las tolerancias permitidas (mm).

tm =  0,41 mm + 0,5 mm = 0,91 mm

Adicionalmente y como última comprobación, se verifica que la cédula elegida para este

tubo (5S),  cuenta con un espesor  mayor  al  mínimo requerido  (tm).  Esto  se realiza

mediante el análisis del escenario más crítico permisible para un fabricante de tubos

según ASME. Este esquema contempla como caso crítico aceptable, un tubo con un

espesor menor al 12,5 % de su valor nominal estipulado, y se calcula de la siguiente

forma:

                                                  t´ = tc – (12,5 %) tc                                              (53)

Donde:

t´: espesor crítico restando tolerancia máxima permitida (mm).

tc: espesor nominal de la cédula del tubo (mm).

Desarrollando la expresión (53):

t´ = 5,49 mm – (0,125) (5,49 mm) = 4,80 mm

69 Tomado de ASME, (2002),  Sección 304.1.1. Se recomienda un valor de c = 0,5 mm cuando 
se desconoce la tolerancia involucrada, tal como sucede en este caso. p. 18.
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Como el espesor crítico del fabricante (t´) es un 525 % mayor que el espesor mínimo

requerido  (tm),  es  certero  concluir  que  los  tubos  del  intercambiador  soportarán  sin

problema alguno la presión y las condiciones a las cuales estarán expuestos en este

diseño, por tanto la operación del regasificador se garantiza de forma segura.   

6.5 Justificación y consideraciones de diseño 
Esta  sección  presenta  un  análisis  de  las  principales  consideraciones  de diseño del

regasificador  y de las distintas elecciones realizadas.  Además plantea implicaciones

extra que tienen el diseño y la manera en la cual deben ser tratadas para una eventual

construcción.

6.5.1 Material

El material  elegido para la construcción del  regasificador  debía tener  las  siguientes
características.

 Excelente conductor de calor (alto coeficiente de transferencia).
 Resistente a la corrosión. 
 Liviano.
 Capaz de soportar presiones internas.
 Dúctil y con moderada resistencia mecánica, para poder formar tubos.
 Resistente  a  la  intemperie:  humedad,  alta  temperatura  externa,  presencia

cloruros.
 Poder mantener sus propiedades a temperaturas extremas (-165 °C).
 Funcionalidad demostrada.
 Facilidad para adquirirse en el mercado internacional.

La  aleación  de  aluminio  SB-2216063-T5,  cuanta  con  todas  las  características

mencionadas,  su  transferencia  de  calor  es  tres  veces  mayor  a  la  del  acero  y  los

elementos  aleantes  como  el  silicio  y  el  magnesio  le  confieren  mayor  resistencia

mecánica  respecto  al  aluminio  convencional.  Un  punto  crítico  en  la  escogencia  del

material fue su buena resistencia a la corrosión, pues al estar en constante contacto

con  al  agua  de  mar,  el  proceso  de  corrosión  es  muy  acelerado.  Esta  aleación  se

encuentra totalmente definida y estructurada por ASME, quienes definen su coeficiente

global de transferencia de calor e  inclusive se recomienda para aplicaciones similares

en condición de temperaturas extremas.
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Según la investigación realizada, este material ha sido empleado de forma exitosa en la

construcción de varios regasicadores, principalmente en los proyectos de importación

de GNL de la península Ibérica.   

6.5.2 Tipo de Uniones

La  unión  que  se  debe  emplear  para  el  ensamblaje  del  intercambiador  es  del  tipo

soldada. Esto ya que la estructura será permanente, además este tipo de unión resulta

más accesible, de bajo costo y sin necesidad de adquirir los accesorios propios de las

uniones roscadas o de  clamp, los cuales no se encuentran de forma sencilla en esta

aleación.   

Sin embargo, la soldadura para este material tiene varias implicaciones que deben ser

tomadas en cuenta para prevenir fisuras, poros o procesos de corrosión adelantados.

Es importante preparar bien la superficie de los tubos, de modo que se retire totalmente

la  capa  de  óxido  de  aluminio  que  pudiera  existir,  pues  esta  se  trata  de  una  capa

refractaria,  es decir,  que posee una temperatura de fusión muy elevada, por lo que

puede llegar a impedir una buena fusión del metal base, cualquier óxido que quede en

la superficie del metal base inhibirá la penetración del metal de aporte en la pieza. 

Adicionalmente las aleaciones de aluminio se dilatan dos veces más que el acero al

calentarse, lo que puede provocar grandes tensiones internas y deformaciones en las

piezas  durante  el  proceso  de  soldadura.  También  es  mayor  la  tendencia  a  la

disminución de la separación en la raíz en las piezas a tope. La soldadura a bajas

velocidades y con gran cantidad de metal de aportación incrementa las deformaciones y

la tendencia a la rotura. Es por ello que se debe ejecutar con la cantidad de aporte

idónea y la velocidad recomendada.

La  mayor  conductividad  térmica  y  el  menor  punto  de  fusión  de  las  aleaciones  de

aluminio pueden fácilmente producir perforaciones a menos que los soldadores sigan

los procedimientos correctos de preparación de metal base. La técnica de soldadura

más recomendada para las alecciones de aluminio es la de metal y gas inerte, por sus

siglas en inglés MIG (Metal Inert Gas).
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Para la soldadura MIG se recomienda precalentar la pieza a un máximo de los 110 °C

para evitar fisuras en la soldadura, aplicación de la soldadura debe ser de empuje y no

de arrastre y de forma rápida, para no perforar el tubo. El gas de protección ideal es el

argón, por su poder de limpieza y perfil de penetración. El material de aporte debe ser

alambre de aluminio, con un punto de fusión lo más cercano posible al del material

base, se recomienda emplear diámetros de alambre desde 1,2 mm a 1,6 mm. Durante

la  ejecución  de  todo  el  proceso  de  soldadura  se  debe  mantener  las  herramientas

exclusivas para este trabajo, para así evitar la contaminación con otros metales.

6.5.3 Resistencia a la corrosión 

Debido a las características descritas para este proyecto, las estructuras de soporte que

se construyan, así como las bombas que se adquieran para el bombea de agua de mar,

debe ser de materiales altamente resistente a la corrosión, principalmente ante altas

concentraciones de cloruros. Es por ello que estos elementos deben ser al menos en

acero 316 o 316 L, capaces de resistir por mayor tiempo a la atmósfera marítima y al

contacto con agua salada. 

Además es sumamente importante evitar el contacto directo con metales de diferente

material, esto para no generar corrosión galvánica. Tener especial cuidado para que el

aluminio y el acero no entren en contacto. Las labores de mantenimiento y limpieza

constante, son vitales para alargar la vida útil de equipos y elementos, especialmente

garantizar que en el regasificador, no existan pérdidas de área de transferencia de calor

por corrosión. 

Con estas secciones, queda totalmente caracterizada la etapa de regasificación, tanto a

nivel  de  relación  termodinámica  de  los  fluidos,  demanda del  proyecto  y  del  diseño

mecánico de los elementos que permitirán llevar a cabo la vaporización completa del

GNL, de manera tal que resulte totalmente preparado para la distribución final hacia los

consumidores.
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Para conceptualizar el diseño acá planteado, ver el anexo 26, el cual muestra el sólido

del  intercambiador  de  calor  propuesto.  De  esta  forma  se  visualizan  los  detalles

constructivos y la manera en la cual los fluidos interactúan entre sí.   

6.6 Sistema de trasiego del agua de mar
Para el empleo del agua de mar como fluido de aporte térmico para la regasificación del

GNL, será necesaria la construcción de un sistema de captación y un sistema de vertido

de agua de mar. En la siguiente figura se localiza el equipamiento requerido para el

sistema de trasiego de agua de mar dentro del terreno destino para el desarrollo del

proyecto.

Figura 6.2. Localización del sistema de trasiego de agua de mar dentro del terreno de RECOPE

destinado para la construcción de la terminal de importación de GNL70.

A continuación se describe la propuesta para el sistema de captación y para el sistema

de vertido del agua de mar. Esta propuesta de diseño se basa en lo expuesto por Alto

Nivel en Consultoría Ambiental, S.A. de C.V. en la Manifestación de Impacto Ambiental

Particular de una Terminal de Regasificación de GNL en Lázaro Cárdenas, Michoacán.

70 Tomado y adaptado de Acuña, A., Bolívar, L. y Ramírez, J. (2014). Diseño mecánico del 
sistema de trasiego y selección de la tecnología de almacenamiento para una terminal de 
importación costera de gas natural licuado (GNL) en Costa Rica, p.66.
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6.6.1 Captación de Agua de Mar
 El  sistema de  captación  de  agua  de  mar  estará  compuesto  principalmente  por  la

tubería y la cámara o cárcamo de captación.

La tubería de captación consta de 2 tuberías de poliéster reforzado con fibra de vidrio, y

tendrá una longitud aproximada de 50 metros desde la toma en el mar hasta la cámara

de captación, donde el agua de mar será trasegada por el efecto de la gravedad. La

toma  y  la  tubería  de  captación  estarán  instaladas  a  5  metros  de  profundidad

aproximadamente medidos desde el nivel del mar. En la bocatoma se instalarán una

serie de mallas tipo rejilla para evitar el ingreso de los residuos que podría contener el

agua de mar y generar una separación de sólidos gruesos previo al bombeo.

 La tubería de captación ingresará a la cámara a la misma altura de la bocatoma. Una

tubería de captación será respaldo de la otra. Por lo que la tubería de respaldo entrará

en operación cuando se requieran labores de mantenimiento en la tubería principal.

Ambos tuberías estarán dimensionadas para suministrar la totalidad del caudal de agua

de mar requerido, de manera que se garantiza el   100 % de la operatividad de los

regasificadores de GNL.

La  cámara  de  captación  estará  compuesta  por  3  compartimentos  y  tendrá  forma

poligonal como se muestra en la siguiente figura. Debido a sus condiciones de trabajo

estará construida por pantallas de concreto armado en su perímetro (aproximadamente

de 1 metro de espesor) y en el  interior  de la cámara se dispondrán 2 pantallas de

concreto instaladas transversamente para lograr los 3 compartimentos mencionados.
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Figura 6.3. Cámara de Captación de Agua de Mar71.

El primer compartimiento será donde se almacena el agua de mar proveniente de la

tubería de captación. Este compartimiento tiene como fin emplearse como cámara de

transición hacia el sistema de filtración, además se logrará disminuir la velocidad del

agua y sedimentar los residuos que pueda arrastrar. 

En el segundo compartimiento estará instalado el sistema de filtración, compuesto por

un filtro de barras fijas y un filtro rotativo con paneles móviles. El filtro de rejas fijos es

un marco metálico con barras de acero el cual posee un grado de filtrado del orden de

50 mm, mientras que con el filtro rotativo se logrará un filtrado del orden de 1 mm. El

filtro rotativo retiene la suciedad que deja pasar las rejas fijas. Para ambos filtros se

incluye un sistema de lavado a presión con un elemento encargado de recoger los

desechos acumulados.

71 Tomado de Autores. (2015). según diseño mostrado en Manifestación de Impacto Ambiental 
Particular, Terminal de Regasificación de GNL en Lázaro Cárdenas, Mich, recuperado de 
http://sinat.semarnat.gob.mx/dgiraDocs/documentos/mich/estudios/2004/16MI2004G0004.pdf, 
cap II p.71.   
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En el  tercer  compartimiento  se  dispone del  sistema de bombeo,  conformado por  2

bombas centrífugas verticales que trasiegan el agua de mar hasta los regasificadores. A

la  entrada del  sistema de bombeo,  se colocará  un cedazo corredizo  para  evitar  el

ingreso  de  sólidos  suspendidos  que  podrían  producir  obstrucción  en las  tuberías  o

algún daño a los regasificadores. Además, en la succión de las bombas de agua de mar

se inyecta hipoclorito para evitar la contaminación biológica y la formación de biofilm en

los circuitos. Sin embargo, se debe considerar que la concentración de cloro en el punto

vertido al mar deberá ser menor a 0,1 μmol/mol según la normativa vigente para evitar

riesgos al ecosistema marino. Para mantener niveles inferiores en la concentración de

cloro  se  instalará  un  sistema  de  control  de  hipoclorito  que  corrija  los  excesos  del

clorado  que puedan ocurrir.  Las  bombas  para  la  dosificación  de  cloro  son del  tipo

desplazamiento positivo y de diafragma de polímero, para poder resistir al manejo de

cloro. 

6.6.2 Bombas dosificadoras de cloro
Como se mencionó, la concentración de cloro requerida en el agua de mar debe ser

igual o menor al 1 ppm, por lo cual si se tiene un caudal de agua de mar de 1 167 000

l/h  el  sistema  deberá  ser  capaz  de  dosificar  1,17  l/h  de  cloro.  Para  este  tipo  de

aplicaciones, se emplea la disolución comercial de hipoclorito de sodio líquido al 12 %,

por lo tanto equivale a una dosificación de 9, 75 l/h de esta solución, para mantener la

concentración de cloro en el agua de mar a 1 ppm. Estas bombas deberán dosificar a

una presión de 552 kPa y se colocan previo al sistema de bombeo de agua de mar. 

La  adquisición  de  las  bombas  debe  ser  por  duplicado  para  efectuar  labores  de

mantenimiento en cualquiera de ellas y respaldar el  100% de la operación.  Resulta

conveniente sobreestimar el caudal en un 20 %, es decir para un caudal de operación
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no menor a 12 l/h, de modo que se tenga capacidad de crecimiento instalada en el

sistema de dosificación. 

6.6.3 Sistema de bombeo de agua de mar
Al igual que en la tubería de captación se incluyen 2 bombas centrífugas verticales, una

de ellas pondrá en marcha los regasificadores y la otra se empleará como respaldo,

cada una de ellas con su línea de alimentación y capaces de suministrar el 100 % del

caudal  requerido.  Lo  anterior  considerando  un  posible  caso  de  emergencia  o  la

necesidad de labores de mantenimiento en las cámaras de admisión y/o de filtrado,

garantizando siempre la operatividad total del proceso. En la línea de descarga de la

bomba se instalará una válvula de aislamiento y una válvula de antiretorno para un

control adecuado del sistema de trasiego. Además, las bombas estarán enlazadas a un

sistema  de  control  distribuido  por  medio  del  cual  se  sincronizarán  con  los

regasificadores al recibir señales de paro y arranque. Las bombas centrífugas verticales

serán fabricadas de acuerdo con el código API 610, 8a edición.

Para determinar el diámetro que debe emplearse tanto en la tubería de captación de

agua como en la de vertido se emplea la siguiente ecuación:

                                                               Q = Av                                                            (54)

Donde: 

Q: Caudal en m3/s

A: πd2/ 4 en m2 (d es el diámetro interno de la tubería en metros)

v: velocidad en m/s (la velocidad recomendada es de 3 a 5 m/s para trasegar agua) 

De  la  ecuación  54  se  encuentra  que  el  diámetro  recomendado  para  la  tubería  de

captación es de 368 mm (comercialmente 14 pulgadas), el cual será el mismo que para

la succión de la bomba. Este se calculó para una velocidad de 3 m/s debido a que el

agua se encuentra impulsada únicamente por la fuerza de la gravedad y su velocidad

de caída es baja. 
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La bomba centrífuga vertical tiene una configuración como la mostrada en la siguiente

imagen:

Figura 6.4 Configuración de bomba centrífuga vertical72

Luego de la cámara de captación, el agua de mar se dispone a ser trasegado hasta los

regasificadores por medio de un sistema de tuberías, tal y como se muestra en la figura

6.2  correspondiente  a  la  línea  color  verde  entre  el  cárcamo  de  captación  y  los

regasificadores  de  GNL.  Como  se  aprecia  en  la  imagen  esta  distancia  es  de

aproximadamente 500 metros lineales.

Para el caso de la tubería de descarga de la bomba, se debe recalcular el diámetro

requerido a partir de la ecuación (54), pero ahora empleando una velocidad admisible

de 5 m/s, ya que la bomba tendrá la capacidad de aumentar la velocidad al agua y esto

permitirá tener una tubería de menor diámetro. El diámetro mínimo requerido para esta

condición es de 286 mm. Comercialmente la tubería en acero inoxidable que más se

72 Tomado: Debem Srl (2015), Bombas centrífugas verticales. http://www.debem.it/esp/im‐bombas‐

centrifugas‐verticales.htm
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acerca a esta condición, tiene un diámetro de 316 mm (12 pulgadas) y cédula 5S, con

espesor de pared de 3,96 mm.

Para calcular  la  pérdida asociada a  los  accesorios en la  tubería,  se establecen los

siguientes  equipos  considerando  que  estos  son  accesorios  que  se  ubicarían  en  la

tubería, tanto para figurar como para manejar el fluido, recordar que principalmente se

trata de un tramo largo de tubería horizontal

Tabla 6.5. Pérdida de columna de agua por accesorios en tubería.73

Cantidad Accesorio Longitud Equivalente (m)   Total (m)
20 Codo 90° radio corto 10   200

15 Té ramal 19,8   297

4 Válvula de retención 43   172

4 Válvula de globo 98   392

10 Salida de tubo 24   240

      Total 1301

A partir  de la  tabla anterior  se obtiene que la pérdida en accesorios como longitud

equivalente es de 1301 m. Por su parte la suma de la longitud equivalente y la longitud

lineal de tubería es de 1818 m (500 m + 17 m +1301 m).

Al tratarse de agua fría para calcular la pérdida total, se emplea la ecuación de Hazen –

Willian

 (55)

Donde:

hc: Pérdida de presión dinámica en altura en metros de columna de agua (m.c.a)

c: coeficiente de fricción de Hazen Williian, 120 para tuberías de acero

D: diámetro interno (m), 0,316 m

Q: caudal (m/s), 0,32 m3/s

73 Tomado de: Universidad de Sevilla (2015), Hidráulica y Riegos.  http://ocwus.us.es/ingenieria‐

agroforestal/hidraulica‐y‐riegos/temario/Tema%202.Conducciones%20forzadas/tutorial_31.htm
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L: longitud de tubería (m), 1818 m.

Al despejar para los valores dados se encuentra que la caída hc es de 85,77 m.c.a. 

La bomba que se propone debe ser capaz de subir el agua desde un nivel de 10 metros

bajos el nivel del mar, hasta un nivel de 7 metros sobre el nivel del mar para alcanzar la

altura de los tubos regasificadores, es decir  un cambio de nivel  total  de 17 metros,

además viajará a lo largo de una tubería horizontal de 500 metros de largo hasta la

etapa de regasificación. La presión que le imprime la bomba debe lograr que el agua

complete  la  trayectoria  descrita  y  además  compensar  las  pérdidas  asociadas  a  los

accesorios de la tubería. Es por ello que la cabeza total dinámica (TDH) de bombeo que

deberá tener en su punto de operación: 

                                            TDH = ∆z +
Pdescarga – P succión

ץ  + hc

(56)

Donde: 

∆z: Cambio de altura entre la succión y la descarga, 17 m

P: Presiones, en este caso tanto la de descarga como la de succión son iguales, por lo 

que el término se anula.

Peso específico de la sustancia :ץ

hc: Pérdida de presión dinámica en altura en metros de columna de agua (m.c.a)

El TDH obtenido es de 1 010 kPa (103 m.c.a), con esto se tiene la presión necesario

que debe imprimir la bomba al agua para llegar hasta los regasificadores.

Estas bombas deben ser altamente resistentes a la corrosión debido a que estarán

sumergidas en el  agua de mar,  por  tanto la  carcasa como el  impulsar  y  su partes

mecánicas asociadas, deben ser de acero inoxidable 316 L, el cual ha sido diseñado

específicamente para ambientes marinos. El motor debe ser del tipo sumergible, para
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60  Hz,  460  V  y  del  tipo  Nemma Premiun esto  para  lograr  mayor  eficiencia  en  el

consumo eléctrico. La potencia requerida se calculó como 350 kW. La configuración del

sellado se sugiere que sea con prensa estopas, pues no hay riesgo alguno asociado a

fuga del  fluido.  Esta presión de trabajo  se  puede lograr  tanto  con bombas del  tipo

multietapas como con configuraciones simples de un solo impulsor, por lo que se puede

considerar ambas opciones como correctas.

A  continuación  se  presenta  una  tabla  resumen  de  parámetros  que  deben  ser

considerados fundamentales para la selección de la bomba, los parámetros de presión

y caudal máxima de diseño, se definen como 1,20 veces de la capacidad en el punto de

operación:

Tabla 6.6. Parámetros para selección de la bomba centrífuga vertical.

Presión Máxima de 
diseño 1 212 kPa

Presión en punto 
operación 1 010 kPa

Caudal Máximo de 
diseño 1 400 m ³/h

Caudal en punto 
operación 1 167 m ³/h

Potencia nominal 350 kW

Eficiencia esperada > 80 %

6.6.4 Diseño de la tubería de descarga de las bombas hasta los regasificadores
Esta tubería corresponde a la línea verde que se muestra en la figura 6.2, la cual tiene

su inicio en la cámara de captación (punto señalado con amarillo)  y finaliza en los

regasificadores  (punto  señalado  en  naranja).  Como  se  mencionó  este  tramo

corresponde a una longitud de 500 m y un tramo vertical de 17 m.

En la sección anterior se estableció que esta tubería tendría 316 mm (12 pulgadas) de

diámetro  y  de  cédula  5S,  con  espesor  de  pared  de  3,96  mm.  Se  probará  ahora

mediante el mismo método empleado en la sección 6.4.4 que esta tubería es capaz de
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resistir a la presión interna del agua trasegada. Se utiliza la ecuación (51), pero ahora

con las propiedades del acero inoxidable 316 L grado A-269 extraídas de las Tablas A-1

y 304.1.1 del código ASME B31.3. En las mismas se encuentra un esfuerzo admisible

(S) 137 800 kPa y coeficiente de temperatura (Y) de 0,4. Con lo que obtenemos un

espesor requerido de: 

t	ൌ	

2(137800)(1)+1212(0.4)
1212(0.316)

¿ ¿ 	ൌ	1,38	mm

Al  conjuntar  este  resultado con la  ecuación  (52)  se  establece que por  seguridad y

prevención de desgaste del tubo, el espesor mínimo admisible debe ser de 1, 88 mm.

Mediante la ecuación (53) se corrobora que la cédula elegida para este tubo brinde el

espesor crítico necesario para cumplir con el mínimo de espesor admisible. Así se tiene

que el  espesor crítico correspondiente es de 3,47 mm, es decir  tiene un 250 % de

espesor que el requerido, por lo que resulta totalmente confiable para trasegar el agua

de mar a la presión dada. Es importante mencionar que para este diámetro no existe en

el mercado tubo de menor espesor, por lo que deberá trabajar con la cédula 5S y grado

A-269. 

6.6.5 Vertido de Agua al Mar
El retorno del agua al mar se realizará por gravedad a través de un canal de concreto

que conecta el colector inferior de agua de mar en los regasificadores a una cámara de

carga y regulación ubicada en la orilla de la playa. Un emisor (tubería de vertido) con

tramos  terrestres  y  submarinos,  trasiega  el  agua  de  mar  a  través  del  tramo

comprendido entre la cámara de carga y el punto de descarga al mar. El vertido se

realizará a una profundidad de 10 metros a una distancia aproximada de 400 metros

medida desde la zona de la playa. Lo anterior para evitar cualquier tipo de afectación al

ecosistema marino  y  facilitar  la  dispersión  térmica  del  fluido.  Para  ello  también,  se
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instalará en la salida del emisor un codo a 45° desde la rasante con un difusor de acero

inoxidable, que a su vez evita el ingreso de objetos al emisor.

 La cámara de carga y regulación tendrá como objetivo garantizar la cantidad de agua

de mar necesaria para verter por gravedad a través del emisor. Esta cámara estará

construida a partir de pantallas de concreto con sección rectangular o cuadrada, en una

excavación realizada en el terreno. En el punto más profundo de la cámara, se conecta

la tubería del emisor.

La  tubería  del  emisor  viajará  a  una  profundidad  cercana  a  los  10  metros,  y  será

fabricada de polietileno de alta densidad. El tendido de la tubería del emisor se realizará

por medio del método tracción hacia el mar. La tracción se realizará desde un barco

anclado frente a la playa, mientras la tubería desciende por medio del ingreso de agua

en  el  otro  extremo de  la  tubería.  La  unión  de  los  tramos  se  puede  realizar  en  la

superficie o en el fondo del mar, según las condiciones que se presenten en el mar en

el momento de realizar el tendido de la tubería. 

Capítulo 7: Formas de distribución
La  distribución  y  el  transporte  del  Gas  Natural  hasta  los  consumidores  finales  se

realizarán por medio de un gasoducto. Se elige este medio de transporte principalmente

por la cercanía de los consumidores, y la rentabilidad económica que esto representa
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respecto a otros medios de transporte. Por ejemplo, el transporte de Gas Natural como

Gas  Natural  Comprimido  (GNC),  requiere  del  servicio  de  camiones  rígidos  o

semirremolques  para  el  transporte  de  los  cilindros,  además  de  una  estación  de

compresores que eleven la presión del Gas Natural hasta la presión de los cilindros con

el objetivo de aumentar la energía por unidad de volumen. Y por último, se necesitará

de la  unidad de descompresión o  de trasvase una vez el  combustible  llegue a los

consumidores finales. Todo lo anterior tiene un costo económico considerable y superior

respecto a la  inversión y  mantenimiento  de un gasoducto,  además el  proceso para

transportar GNC es poco práctico y podría considerarse que brinda menor seguridad

que el transporte por tuberías.

 La mayor ventaja de transportar el  Gas Natural como GNC es la flexibilidad en su

distribución,  debido  a  que  permite  entregar  el  combustible  según  sea  la  eventual

necesidad que presente  en un determinado punto de demanda. Sin embargo, esta

particularidad no se presenta en este estudio. Los consumidores finales se encuentran

claramente definidos para la  propuesta planteada en este trabajo y  el  recorrido del

transporte sigue un único destino. 

Por lo tanto, se elige el gasoducto como medio de transporte del Gas Natural, una vez

superadas las etapas de regasificación,  medición y odorización en la  terminal.  Esta

tubería será enterrada a lo largo de todo su recorrido y su profundidad será variable

dependiendo  de  diversos  factores  como  la  topografía,  condiciones  geotécnicas,

geológicas e hidrológicas de su recorrido. El gasoducto viajará aproximadamente una

longitud de 5 km desde la terminal de importación y regasificación de GNL hasta la

Planta  Térmica  de  Moín  y  la  Nueva  Refinería  de  RECOPE.  Ambos  son  los

demandantes de Gas Natural considerados en este estudio, los cuales se encuentran

ubicados geográficamente en puntos muy cercanos en la zona de Moín en la provincia

de Limón. Una vez el gasoducto llegue a un punto cercano a la Nueva Refinería, se

instalará una bifurcación que permita desviar el caudal de Gas Natural requerido en la

Refinería, y el resto del caudal seguirá su trayectoria hasta la Planta Térmica. 
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En las  siguientes  secciones  se  muestra  el  diseño  del  gasoducto  de  acuerdo  a  las

normas  y  estándares  internacionales  según  ANSI  (American  National  Standards

Institute), ASME (American Society of Mechanical Engineers), ASTM (American Society

for  Testing  and  Materials) y  API  (American  Petroleum  Institute).  Estas  normas  y

estándares establecen consideraciones de diseño para gasoductos de Gas Natural, que

permiten garantizar  seguridad y  estabilidad en el  transporte del  combustible.  Por  lo

tanto, por medio de estos criterios se selecciona el material, el espesor de pared y la

cedula de la tubería que transportará el Gas Natural hasta sus consumidores finales.

7.1 Diseño del gasoducto

7.1.1 Condiciones de diseño del gasoducto

Según la SPE (Society Petroleum of Engineers) la velocidad en líneas de gas debe ser

menor a 24,4 m/s (80 pies/s) para minimizar los efectos del sonido y de la corrosión en

la tubería. Además, en caso de que el gas presente sustancias corrosivas tales como el

CO2 , se recomienda una velocidad inferior a 15,24 m/s (50 pies/s). Por otra parte, la

velocidad mínima que sugiere la SPE es 4,57 m/s (15 pies/s), de manera que se evite el

arrastre de líquidos en la tubería.

Para el diseño del gasoducto, inicialmente se considera una velocidad de 18,29 m/s (60

pies/s), debido a que el Gas Natural de diseño, previsto para importar a Costa Rica, no

presentará sustancias corrosivas y por lo tanto no será necesario considerar 15,24 m/s

(50 pies/s).  como velocidad máxima según recomendación de la SPE.

Según el diagrama de flujo del proceso de la terminal de importación y regasificación

propuesto por Acuña-Díaz (2014), las condiciones a la entrada del gasoducto son las

siguientes:

Temperatura de entrada = 278 K (5,3 °C).

Presión absoluta a la entrada = 612 kPa.

Flujo másico a la entrada = 54 800 kg/h.
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En el capítulo 5 se especificó que la demanda de GNL para el regasificador sería de

52  500  kg/h.  Para  el  diseño  del  gasoducto,  además  de  esta  demanda,  se  debe

considerar el flujo másico proveniente de la compresión del “boil off gas” del proceso.

Este flujo másico es igual a 2 300 kg/h, por lo tanto realizando la suma de ambos flujos

másico, resulta en 54 800 kg/h la demanda total que se debe transportar a través del

gasoducto.

Por último, para el diseño del gasoducto serán requeridas varias propiedades físicas y

químicas del gas natural de diseño a determinadas condiciones. Estas propiedades se

obtuvieron a partir del software de simulación de procesos químicos ASPEN HYSYS

volumen 7.2. Se utiliza la composición del  gas natural  de diseño especificada en la

sección 5.3.

7.1.2 Cálculo del diámetro mínimo del gasoducto

Se utiliza la ecuación (32) para el cálculo del diámetro mínimo de la tubería, donde se

emplean  las  condiciones  estándar  según  el  estándar  métrico  de  SPE  (Society  of

Petroleum Engineers)  y se obtienen las demás propiedades por medio del  software

ASPEN HYSYS (ver resultados de simulación en Anexo 18).

Las  variables  necesarias  para  despejar  el  diámetro  de  la  ecuación  (32)  son  las

siguientes:

Temperatura de entrada = 278 K.

Presión absoluta a la entrada = 612 kPa.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0,98. Obtenido a partir del software ASPEN

HYSYS a las condiciones de entrada del gas.

Densidad del gas natural = 5,10 kg/m3. Obtenido a partir del software ASPEN HYSYS a

las condiciones de entrada del gas.

Temperatura estándar según SPE = 288 K.

Presión estándar según SPE = 100 kPa.

182



Velocidad  del  gas  natural  =  18,29  m/s  (60  pies/s).  Dato  seleccionado  según

recomendación de la SPE.

Flujo volumétrico a condiciones de entrada = 257,93 x 103 m3/día. Se obtiene al dividir el

flujo másico entre la densidad del gas natural a las condiciones de entrada.

Flujo volumétrico a condiciones estándar según SPE =1,63 x 106 m3/día. Se obtiene al

convertir  el  flujo volumétrico medido a condiciones de entrada al  flujo volumétrico a

condiciones estándar de la SPE.

 Aplicando la  ecuación (32)  y  despejando para el  diámetro  se obtiene un diámetro

interno mínimo de gasoducto de 450,53 mm (17,74 pulgadas).

A partir de los datos técnicos de las tuberías comerciales de aceros mostrados en el

Anexo 9, se selecciona la tubería comercial de acero con el diámetro interno superior

más cercano al diámetro interno obtenido de la ecuación (32) igual a 450,53 mm. Se

elige la tubería comercial de acero con las siguientes características:

Diámetro nominal = 20 pulgadas.

Diámetro exterior = 20 pulgadas.

Cédula de tubería = 80.

Diámetro interno = 455,62 mm (17,94 pulgadas). 

Espesor de pared = 26,19 mm (1,03 pulgadas).

En la siguiente sección se verificará el diámetro del gasoducto al calcular el espesor

mínimo de la tubería según la norma B31.8 de ANSI/ASME.

Para el diámetro interno de la tubería comercial de acero seleccionado, se recalcula la

velocidad utilizando nuevamente le ecuación (32). La velocidad resultante es 17,89 m/s

(58,7 pies/s), la cual es una velocidad aceptable de acuerdo al rango de velocidades

recomendado por la SPE para líneas de gas. 
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7.1.3 Cálculo del espesor mínimo del gasoducto

Como se mencionó en la sección 3.8, a pesar de que existen materiales plásticos para

uso en aplicaciones de transporte de gas en tuberías,  es preferible por cuestión de

disponibilidad del  material  y  experiencia en distribución  de combustibles en el  país,

utilizar acero para fabricar los sistemas de tuberías de gas natural. Para la fabricación

de estas tuberías se deben seguir normas de fabricación tales como las especificadas

por API, ASTM, ASME y ANSI. Estas normas exigen diseños rigurosos que garantizan

alta calidad y seguridad en el servicio.

El espesor mínimo de la tubería se determina a partir de lo especificado por la sección

ANSI/ASME B31.8 para sistemas de tuberías de transmisión y distribución de gas. Por

lo tanto, se emplea la ecuación (33) recomendada por este código para el cálculo del

espesor  mínimo  de  tuberías  de  gas.  Además,  este  código  sugiere  emplear  la

especificación API 5L para fabricación de tuberías de acero en líneas de transporte de

gas.

Las variables requeridas para calcular el espesor mínimo en la ecuación (33) son las

siguientes:

Presión manométrica de diseño de tubería = 510,67 kPa.

Diámetro externo nominal de tubería = 508 mm (20 pulgadas).

Factor de diseño = 0,5.  Dato obtenido a partir  del  Anexo 4 para ubicación clase 2,

considerando entre 10 y 46 edificaciones por 1 milla de sección de tubería. Y además

considerando que la tubería cruza carreteras, líneas de ferrocarril y calles públicas.   

Factor de soldadura = 1. Dato obtenido del Anexo 5 para tubería con especificación API

5L para tubería sin costura.

Factor de reducción de la temperatura = 1. Dato obtenido del Anexo 6 para temperatura

en tubería inferior a 394 K (250 °F).
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Esfuerzo mínimo de fluencia de tubería = 172,4 MPa (25 000 psi). Dato obtenido del

Anexo 7 para tubería con especificación API 5L grado A25.

Aplicando la ecuación (33) con los datos anteriores se obtiene el espesor mínimo de la

tubería  según ANSI/ASME B31.8.  El  espesor  debe ser  igual  o  superior  a  1,50 mm

(0,0591 pulgadas), lo cual se cumple de acuerdo al espesor de la tubería comercial de

acero seleccionada en la sección anterior.

Por  lo  tanto,  la  tubería  comercial  de  acero  seleccionada  y  que  cumple  con  las

especificaciones técnicas requerida es la siguiente:

Tubería de acero con especificación API 5L, grado A25, sin costura, diámetro nominal

de 20 pulgadas y número de cédula 80.

7.2 Cálculo de la caída de presión en el gasoducto
La caída de presión en el gasoducto por efecto de la fricción en tubería recta, se calcula

por medio de la Ecuación General de Flujo y otras ecuaciones empíricas para tuberías 

de gas.

7.2.1 Cálculo de la caída de presión con la Ecuación General de Flujo

La Ecuación General de flujo relaciona la caída de presión con el caudal de flujo de gas,

en estado estacionario e isotérmico que circula en una tubería. La temperatura del gas

coincide con la temperatura de la tubería, y debido a que generalmente los gasoductos

de gas natural se instalan enterrados, la temperatura del gas que fluye no se afecta

significativamente  por  la  temperatura  exterior  de  la  tubería.  Es  por  lo  anterior,  que

Crane (1992) indica que flujos de gas natural se consideran muy a menudo isotérmicos,

porque se acerca a lo que sucede en la realidad y además, por conveniencia en el

análisis de estos sistemas de flujos compresibles. 

Antes de emplear la Ecuación General de Flujo para calcular la caída de presión en el

gasoducto, se utiliza la ecuación (38) y (39) para determinar el factor de fricción y el

número de Reynolds, respectivamente.

Las variables para el cálculo del número de Reynolds son las siguientes:
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Temperatura estándar según SPE = 288 K.

Presión estándar según SPE = 100 kPa.

Gravedad del gas = 0,65. Dato obtenido al dividir  el peso molecular del gas entre el

peso  molecular  del  aire  (28,96 g/mol).  El  peso  molecular  del  gas  (18,85 g/mol)  se

obtiene de las propiedades del gas natural mostradas en el Anexo 18.

Flujo volumétrico a condiciones estándar según SPE = 1,63 x 106 m3/día. 

Viscosidad dinámica del gas natural = 1.06 x 10-4 P. Dato obtenido de las propiedades

del gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diámetro interno de la tubería = 455,62 mm. 

Empleando la ecuación (39) para el cálculo del número de Reynolds y sustituyendo con

los valores anteriores, se obtiene un número de Reynolds igual a 3,92  x 106. Por lo

tanto,  el  flujo de gas se ubica en el  régimen de transición de turbulencia  para una

rugosidad relativa de 1,01 x 10-4.

Para calcular  el  factor  de fricción se utiliza  la  ecuación de Colebrook & White  (ver

ecuación 38), y se obtiene al sustituir el número de Reynolds y la rugosidad relativa en

esta ecuación. La rugosidad relativa se obtiene al dividir la rugosidad absoluta entre el

diámetro interno de la tubería, donde la rugosidad absoluta corresponde al valor para

acero comercial igual a 0,046 mm. 

Iterando en la ecuación (38), se obtiene el factor de fricción con un valor de 0,01245.

Sustituyendo el factor de fricción en la ecuación (37), se obtiene el factor de transmisión

con un valor de 17,925.

Una vez determinado el factor de transmisión de la tubería, se calcula la presión de

salida en el gasoducto. Se sustituyen los siguientes valores en la ecuación (34):
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Flujo volumétrico a condiciones estándar según SPE = 1.63 x 106 m3/día. Se obtiene al

convertir  el  flujo volumétrico medido a condiciones de entrada al  flujo volumétrico a

condiciones estándar de la SPE.

Factor de transmisión = 17,925.

Temperatura estándar según SPE = 288 K.

Presión estándar según SPE = 100 kPa.

Presión absoluta aguas arriba = 612 kPa.

Parámetro de ajuste por elevación = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevación de la tubería de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tubería = 5 km. Longitud estimada entre posible

ubicación de la terminal de importación y regasificación de Gas Natural en Costa Rica, y

los consumidores finales de gas natural.

Temperatura promedio del flujo de gas = Temperatura de entrada del gas = 278 K. Lo

anterior debido a la consideración de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0,98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diámetro interno de la tubería = 455,62 mm. 

Despejando para la presión absoluta aguas abajo, se obtiene la presión absoluta de

salida del gasoducto, la cual es igual a 487,72 kPa. Por lo tanto la caída de presión por

pérdidas de fricción en tubería recta, empleando la Ecuación General de Flujo, es igual

a 124,28 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del límite

aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuación

(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presión de salida del gasoducto obtenida

a  partir  de  la  Ecuación  General  de  Flujo  (ver  Anexo  19).  El  valor  resultante  de  la
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velocidad es 22,67 m/s (74,37 ft/s), la cual es una velocidad admisible de acuerdo al

rango recomendado por la SPE. 

7.2.2 Cálculo de la caída de presión con el método AGA

Además de la  Ecuación General  de Flujo,  existen otras ecuaciones  empíricas para

gases que permite establecer el caudal en función del diámetro del gasoducto, presión,

temperatura y otras propiedades del gas.

Una de estas ecuaciones fue propuesta por AGA (American Gas Association), la cual

propone a su vez dos ecuaciones para determinar el factor de transmisión. De ambas

ecuaciones  el  factor  de  transmisión  que  resulte  menor,  se  utilizará  en  la  Ecuación

General de Flujo para obtener la caída de presión en la tubería.

La  primera  es  la  ecuación  (40)  y  determina  el  factor  de  transmisión  para  tuberías

rugosas en la zona de turbulencia completa. La segunda es la ecuación (41) y (42), la

cual calcula el factor de transmisión para tuberías lisas en el régimen de turbulencia

parcial. 

Utilizando la ecuación (40), se calcula el factor de transmisión para un diámetro interno

de tubería de 455,62 mm y una rugosidad absoluta de 0,046 mm. El resultado es un

factor de transmisión de 18,26.

Para el cálculo del factor de transmisión por medio de la ecuación (41), primeramente

se calcula el  factor  de transmisión de tubería lisa de Von  Karman por medio de la

ecuación (42). Este dato se requiere en la ecuación (41), y su valor se obtiene iterando

la  ecuación  que  depende  de  constantes  y  del  número  de  Reynolds.  El  factor  de

transmisión de Von Karman resultante es 20,53. Sustituyendo en la ecuación (41) junto

al número de Reynolds y al factor de arrastre, se obtiene un factor de transmisión para

tuberías lisas en la zona de turbulencia parcial igual a 19,71. El factor de arrastre es

igual  a 0,96;  y  se obtiene del  Anexo 10 para un índice de Bend promedio y acero

desnudo.
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Por lo tanto, se elige el factor de transmisión menor igual a 18,26, correspondiente al

factor de transmisión de tuberías rugosas en régimen de turbulencia completa. Este

valor  se  sustituye  en la  Ecuación  General  de  Flujo  (ecuación  34)  para  las  mismas

propiedades del gas empleadas en la sección anterior, y se despeja la presión aguas

abajo equivalente a la presión de salida del gasoducto. El resultado es una presión

absoluta igual a 492,73 kPa. Por lo tanto la caída de presión por pérdidas de fricción en

tubería recta, empleando el método AGA, es igual a 119,27 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del límite

aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuación

(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presión de salida del gasoducto obtenida

a partir del método AGA (ver Anexo 20). El valor resultante de la velocidad es 22,43 m/s

(73,57 ft/s), la cual es una velocidad admisible de acuerdo al rango recomendado por la

SPE. 

7.2.3 Cálculo de la caída de presión con la Ecuación de Weymouth

La ecuación de  Weymouth se utiliza generalmente para tuberías de alta presión, alto

caudal y grandes diámetros. 

La presión de salida se calcula despejando de la ecuación (43), la presión absoluta

aguas abajo  del  flujo  de gas.  Las propiedades del  flujo  de gas requeridas en esta

ecuación, son las siguientes:

Flujo volumétrico a condiciones estándar según SPE = 1.63 x 106 m3/día. Se obtiene al

convertir  el  flujo volumétrico medido a condiciones de entrada al  flujo volumétrico a

condiciones estándar de la SPE.

Eficiencia  de  flujo  =  0.95.  Para  tuberías  con  condiciones  de  funcionamiento  muy

buenas.

Temperatura estándar según SPE = 288 K.

Presión estándar según SPE = 100 kPa.
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Presión absoluta aguas arriba = 612 kPa.

Gravedad del gas = 0.65. 

Parámetro de ajuste por elevación = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevación de la tubería de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tubería = 5 km. Longitud estimada entre posible

ubicación de la terminal de importación y regasificación de Gas Natural en Costa Rica, y

los consumidores finales de gas natural.

Temperatura promedio del flujo de gas = Temperatura de entrada del gas = 278 K. Lo

anterior debido a la consideración de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0.98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diámetro interno de la tubería = 455,62 mm. 

La presión absoluta de salida del gasoducto, utilizando la Ecuación de Weymouth, es

igual a 474,88 kPa. Por lo tanto la caída de presión por pérdidas de fricción en tubería

recta empleando la Ecuación de Weymouth, es igual a 137,12 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del límite

aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuación

(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presión de salida del gasoducto obtenida

a partir de la Ecuación de Weymouth (ver Anexo 21). El valor resultante de la velocidad

es  23,30  m/s  (76,45  ft/s),  la  cual  es  una  velocidad  admisible  de  acuerdo al  rango

recomendado por la SPE. 

7.2.4 Cálculo de la caída de presión con la Ecuación de Panhandle A

La  ecuación  de  Panhandle  A fue  desarrollada  especialmente  para  tuberías  de  gas

natural,  incorporando  un  factor  de  eficiencia  para  números  de  Reynolds  que  se

encuentra entre el rango de 5 millones y 11 millones. A pesar de que el caso en estudio

presente  un  número  de  Reynolds  aproximadamente  igual  4  millones,  es  un  buen

190



indicador emplear esta ecuación para el cálculo de la caída de presión en la tubería.

Especialmente  para  establecer  una  comparación  respecto  a  los  resultados  de  las

demás ecuaciones. Además, en esta ecuación no se utiliza la rugosidad de la tubería,

tal como en ecuaciones anteriores.

En este caso, la presión de salida en el  gasoducto se despeja de la ecuación (44)

correspondiente a la Ecuación de Panhandle A. Las propiedades del flujo de gas son

las siguientes: 

Flujo volumétrico a condiciones estándar según SPE = 1.63 x 106 m3/día. 

Eficiencia  de  flujo  =  0,95.  Para  tuberías  con  condiciones  de  funcionamiento  muy

buenas.

Temperatura estándar según SPE = 288 K.

Presión estándar según SPE = 100 kPa.

Presión absoluta aguas arriba = 612 kPa.

Gravedad del gas = 0,65. 

Parámetro de ajuste por elevación = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevación de la tubería de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tubería = 5 km. Longitud estimada entre posible

ubicación de la terminal de importación y regasificación de Gas Natural en Costa Rica, y

los consumidores finales de gas natural.

Temperatura promedio del flujo de gas = Temperatura de entrada del gas = 278 K. Lo

anterior debido a la consideración de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0,98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diámetro interno de la tubería = 455,62 mm.
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 La presión absoluta de salida del gas resultante de esta ecuación es igual a 513,64

kPa.  Por  lo  tanto  la  caída  de  presión  por  pérdidas  de  fricción  en  tubería  recta,

empleando la Ecuación Panhandle A, es igual a 98,36 kPa.    

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del límite

aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuación

(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presión de salida del gasoducto obtenida

a  partir  de  la  Ecuación  de  Panhandle  A (ver  Anexo  22).  El  valor  resultante  de  la

velocidad es 21.48 m/s (70.48 ft/s), la cual es una velocidad admisible de acuerdo al

rango recomendado por la SPE. 

7.2.5 Cálculo de la caída de presión con la Ecuación de Panhandle B

Esta ecuación también se conoce como la revisión de la Ecuación de Panhandle, y se

aplica  generalmente  en  grandes  diámetros  y  líneas  de  transmisión  de  gas  de  alta

presión. Además, se ha encontrado que esta ecuación es más exacta para números de

Reynolds entre 4 millones y 40 millones.

Para  calcular  la  presión  de  salida  en  el  gasoducto  por  medio  de  la  Ecuación  de

Panhandle B, se despeja esta incógnita de la ecuación (45). Las propiedades del flujo

de gas requeridas en esta ecuación son las siguientes:

Flujo volumétrico a condiciones estándar según SPE = 1,63 x 106 m3/día. 

Eficiencia  de  flujo  =  0,95.  Para  tuberías  con  condiciones  de  funcionamiento  muy

buenas.

Temperatura estándar según SPE = 288 K.

Presión estándar según SPE = 100 kPa.

Presión absoluta aguas arriba = 612 kPa.

Gravedad del gas = 0,65. 
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Parámetro de ajuste por elevación = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevación de la tubería de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tubería = 5 km. Longitud estimada entre posible

ubicación de la terminal de importación y regasificación de Gas Natural en Costa Rica, y

los consumidores finales de gas natural.

Temperatura promedio del flujo de gas = Temperatura de entrada del gas = 278 K. Lo

anterior debido a la consideración de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0,98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diámetro interno de la tubería = 455,62 mm.

Despejando  de  la  ecuación  (45),  se  obtiene  la  presión  absoluta  de  salida  en  el

gasoducto según Panhandle B. Su valor es igual a 525,51 kPa. Por lo tanto la caída de

presión por pérdidas de fricción en tubería recta, empleando la Ecuación Panhandle B,

es igual a 86,49 kPa.    

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del límite

aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuación

(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presión de salida del gasoducto obtenida

a  partir  de  la  Ecuación  de  Panhandle  B  (ver  Anexo  23).  El  valor  resultante  de  la

velocidad es 20,98 m/s (60,82 ft/s), la cual es una velocidad admisible de acuerdo al

rango recomendado por la SPE. 

7.2.6 Cálculo de la caída de presión con la Ecuación de IGT

Esta ecuación empírica para gases fue propuesta por IGT (Institute of Gas Technology),

y se describe en la ecuación (46).

Para las siguientes propiedades del  flujo de gas, se despeja la presión absoluta de

salida en la tubería por medio de la ecuación mencionada anteriormente. 
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Eficiencia  de  flujo  =  0,95.  Para  tuberías  con  condiciones  de  funcionamiento  muy

buenas.

Temperatura estándar según SPE = 288 K.

Presión estándar según SPE = 100 kPa.

Presión absoluta aguas arriba = 612 kPa.

Gravedad del gas = 0,65. 

Parámetro de ajuste por elevación = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevación de la tubería de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tubería = 5 km. Longitud estimada entre posible

ubicación de la terminal de importación y regasificación de Gas Natural en Costa Rica, y

los consumidores finales de gas natural.

Temperatura promedio del flujo de gas = Temperatura de entrada del gas = 278 K. Lo

anterior debido a la consideración de flujo isotérmico.

Viscosidad  dinámica  del  gas  natural  =  1,06  x  10
−4

 P.  Dato  obtenido  de  las

propiedades del gas natural mostradas en el Anexo 11.

Diámetro interno de la tubería = 455,62 mm.

Despejando de la Ecuación IGT la presión de salida resultante en el gasoducto es igual

a 513,85 kPa. Por lo tanto la caída de presión por pérdidas de fricción en tubería recta,

empleando la Ecuación de IGT, es igual a 98,15 kPa.    

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del límite

aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuación

(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presión de salida del gasoducto obtenida

a partir de la Ecuación de IGT (ver Anexo 24). El valor resultante de la velocidad es
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21,47  m/s  (70,45  pies/s),  la  cual  es  una  velocidad  admisible  de  acuerdo  al  rango

recomendado por la SPE. 

7.3 Análisis de resultados en diseño del gasoducto
Los resultados obtenidos de caída de presión y velocidad de salida en la tubería del 

gasoducto según la ecuación empleada, se resumen en la siguiente tabla.

 Tabla 7.1. Resumen de caída de presión y velocidad de salida en gasoducto.

Ecuación Empleada Caída de presión (kPa)
Velocidad de salida

(m/s)

Ecuación General de Flujo 124,28 22,67

Método AGA 119,27 22,43

Ecuación de Weymouth 137,12 23,30

Ecuación de Panhandle A 98,36 21,48

Ecuación de Panhandle B 86,49 20,98

Ecuación de IGT 98,15 21,47

De acuerdo a la tabla anterior, se concluye que todas las velocidades de salida en el

gasoducto a las presiones de salida obtenidas a partir de las ecuaciones empleadas en

la sección anterior, cumplen con la velocidad recomendada por la SPE, la cual debe ser

inferior a 24,38 m/s (80 pies/s) y superior  a 4,57 m/s (15 pies/s). De manera que por un

lado se garantiza que la tubería no se vea afectada por efectos de sonido y corrosión, y

por otro lado se evite el arrastre de líquidos en ella.

Al  analizar  las caídas de presión en el  gasoducto,  se concluye que el  flujo  de gas

natural en estudio puede tratarse como un flujo de fluidos compresibles. Crane (1992)

establece que si  la  relación manométrica  porcentual  entre  la  caída de presión  y  la

presión de entrada a la tubería es inferior al 10 %, el flujo de fluidos puede considerarse

incompresible.  De lo  contrario  y  especialmente  para  grandes  caídas  de  presión  en

tuberías largas (mayor a 40 %), el  flujo debe tratarse como un fluido compresible y

utilizar métodos y modelos matemáticos que describan su comportamiento al circular
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por tuberías. Lo anterior se demuestra según los resultados obtenidos, al analizar la

mayor y la menor caída de presión obtenida. 

La mayor caída de presión fue la obtenida con la Ecuación de Weymouth equivalente a

137,12 kPa, y la menor caída de presión fue la obtenida al emplear la Ecuación de

Panhandle B igual a 86,49 kPa. Al establecer la relación porcentual de estas caídas de

presión con la presión manométrica de entrada al gasoducto igual a 510,67 kPa, se

obtienen  valores  de  26,85  %  y  16,94  % respectivamente.  Según estas  relaciones

porcentuales y el criterio establecido por Crane (1992), se define el flujo de gas natural

analizado como un flujo de fluidos compresibles. Por lo tanto, no es posible determinar

la  caída  de  presión  con  la  Ecuación  de  Darcy-Weisbach  aplicable  para  fluidos

incompresibles.

Finalmente según el  análisis  del  diseño del  gasoducto  en estudio,  se selecciona la

siguiente especificación de tubería a partir de lo establecido por la sección del código

ASME B31.8 y la especificación de tuberías API 5L.

Tubería seleccionada para el gasoducto:

Tubería de acero API 5L, grado A25, sin costura, diámetro nominal de 20 pulgadas y

número de cédula 80.

Con la información desarrollada en este Capítulo 7, queda caracterizado el gasoducto

que transportará el gas natural regasificado hasta los consumidores finales. El diseño

mecánico realizado caracteriza la tubería a nivel de material, dimensión y método de

fabricación según los estándares y normas internacionales que se siguieron. 
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Capítulo 8: Conclusiones y recomendaciones
 Se logra una caracterización completa de la funcionalidad del gas natural y se

plantean  los  procesos  vinculados  a  la  cadena  de  valor  de  un  proyecto  de

importación  de  gas  natural  licuado  mediante  la  zona  costera  costarricense

mediante  las  descripción  de  las  siete  etapas  fundamentales  que  contemplan

desde  el  transporte  marino  del  GNL hasta  la  distribución  a  las  aplicaciones

finales dentro del país.
 A través del análisis y comparación de ocho tecnologías existente en el mercado

mundial para la regasificación del GNL, se establece que existen dos tecnologías

apropiadas y aplicables para el desarrollo de este proyecto en Costa Rica, las

mismas son los Vaporizadores  de Bastidor Abierto (ORV) con agua de mar y los

Vaporizadores de Aire ambiente con convección forzada.
 La  demanda  total  de  GNL  proyectada  para  la  terminal  de  importación  y

regasificación  es  de  461  000  toneladas  anuales,  considerando  un  factor  de

seguridad del 20 % por imprevistos en aumentos de demanda. De lo anterior, el

71 % corresponde a la demanda de la Planta Térmica de Moín y el 29 % restante

corresponde a la Refinería de Moín.
 Las  zonas  costeras  analizadas  de  Costa  Rica  presentan  anualmente  altas

temperaturas y altos porcentajes de humedad relativa. Por un lado, Chacarita en

Puntarenas se caracteriza por una mayor temperatura anual equivalente a 300,9

K (27,7 °C), mientras que el Aeropuerto de Limón presenta mayor porcentaje de

humedad  relativa  igual  al  88  %.  En  cuanto  al  agua  de  mar  de  las  zonas

estudiadas, se encuentra que Puerto Moín, Limón presenta la mayor temperatura

superficial de agua de mar igual a 307 K (34 °C) y el Parque Nacional Marino

Ballena, Puntarenas posee la mayor salinidad del agua de mar equivalente a 35

g/kg.
 Independientemente de la tecnología de regasificación empleada en el proceso,

se  debe  garantizar  que  el  gas  natural  licuado  ingrese  al  regasificador  en

condiciones  de  111,4  K  (-161,6  °C)  de  temperatura  y  681  kPa  de  presión
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absoluta, y abandone en estado gaseoso en condiciones de 281,3 K (8,3 °C) de

temperatura y 612 kPa de presión absoluta.
 El  proceso  de  regasificación  se  llevara  a  cabo  a  baja  presión  (681  kPa

absolutos),  debido a que no se requieren altas presiones de trasiego para el

transporte  del  gas  natural.  Por  lo  tanto,  no  será  necesario  la  instalación  del

recondensador de “boil off” en el proceso. Una fracción del “boil off” generado en

los  tanques  de  almacenamiento  se  destinará  a  camiones  cisterna  para  su

distribución en distintas aplicaciones y la otra fracción será comprimida y enviada

a la red de trasiego del gasoducto.     
 Al evaluar ocho condiciones fundamentales de las tecnologías estudiadas, que

contemplaban  la  viabilidad  técnica  para  responder  a  los  requerimientos  del

proyecto, costos operativos, impactos ambiental  y la demanda proyectada, se

decide que lo más conveniente es utilizar la tecnología de Vaporizadores  de

Bastidor Abierto (ORV) con agua de mar y a partir de allí  se desarrolló el diseño.
 El diseño propuesto es un intercambiador de calor de Bastidor Abierto para una

demanda de 52 500 kg/h de GNL, el cual se construye en la aleación de aluminio

SB-2216063-T5  (según  código  ASME),  en  un  arreglo  tubular  de  distribución

rectangular y con un área total de 30 m2.
 La forma de distribución de gas natural más conveniente hasta los consumidores

finales (la nueva refinería de RECOPE y la Planta Térmica de Moín),  es por

medio  de  un  gasoducto  de  acero  con  especificación  API  5L,  grado  A25,  sin

costura, diámetro nominal de 50,8 cm (20 pulgadas) y número de cédula 80. La

cercanía de los demandantes del combustible respecto a la posible ubicación de

la  terminal  de  importación  y  regasificación  de  GNL,  además  de  una  mayor

rentabilidad económica, son los factores que predominan para la selección de

este medio de transporte.
 El flujo de gas natural en estudio se considera un flujo de fluidos compresibles

luego de obtener un 17% de relación manométrica porcentual entre la menor

caída de presión obtenida (86,49 kPa) por medio de la Ecuación de Panhandle B

y la presión de entrada al gasoducto (510,67 kPa).
 El  diseño  del  gasoducto  cumple  con  la  recomendación  de  la  SPE  (Society

Petroleum of Engineers) respecto a la velocidad máxima permisible (24,39 m/s
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equivalente a 80 pies/s)  en todo el  trayecto de la tubería de gas natural.  De

forma tal que se minimizan los efectos del sonido y de la corrosión producto de

trasegar el combustible a altas velocidades.      

Además se recomienda: 

 Desarrollar  con  mayor  detalle  el  costo  económico  de  la  obra  y  de  la

implementación de la tecnología, una vez que se tenga totalmente definido el

proyecto que quisiera desarrollar RECOPE o cualquier otra entidad.
 Para hacer  económicamente más  atractivo  este  proyecto,  debe ampliarse la

demanda  de  GNL  considera,  pues  la  inversión  extra  para  manejar  mayor

demanda no resulta tan significante en la integralidad del proyecto y sí colabora

enormemente en la rentabilidad del proyecto.
 La zona costera más viable para la construcción de una terminal de importación

y regasificación de GNL en Costa Rica es en Puerto Moín, debido a la cercanía

de  los  consumidores  del  combustible  considerados  en  este  estudio,  a  la

disponibilidad de espacio e infraestructura portuaria con que cuenta RECOPE. 
 A  pesar  de  que  existe  la  posibilidad  de  construir  estaciones  satélites  de

regasificación en cada uno de los demandantes de gas natural considerados en

este análisis, se recomienda construir una central de regasificación en la terminal

de importación de GNL y transportarlo vía gasoducto. Lo anterior considerando

que los clientes finales se encuentran ubicados en puntos muy cercanos a la

terminal, por lo que es conveniente centralizar el punto de regasificación. Por lo

tanto, no se justifica, en cuanto a facilidad y costos de operación, la construcción

de estaciones satélites que obliguen a transportar el GNL desde la terminal hasta

los consumidores y regasificar en estas zonas.     
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Anexos

Anexo 1. Propiedades de los componentes puros del Gas Natural74

74 Tabla tomada de Mokhatab, S. (2006), Handbook of Natural Gas. Transmission and Processing, p. 12.
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Anexo 2.  Esfuerzo  de  tensión  permitido  para  aleaciones  de aluminio  según ASME
B31.3-2002.75

75 Tomado de ASME, (2002), Tabla A-1 del código ASME para materiales dúctiles, pdf, p. 200.
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Anexo 3. Coeficiente de temperatura Y para metales según ASME B31.3-200276

76 Tomado de ASME, (2002), Tabla A-1 del código ASME para materiales dúctiles, pdf, p. 20.
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Anexo 4. Factores de diseño (F) para tuberías de acero según código ASME B31.877. 

77 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME B31.8-2003, p. 31.
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Anexo 5.  Factores de soldadura longitudinal (E) para tuberías de acero según
código ASME B31.878

78 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME 
B31.8-2003, p. 32.
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Anexo 6. Factores de reducción de temperatura (T) para tuberías de acero según
código ASME B31.879.

79 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME 
B31.8-2003, p. 32.
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Anexo 7. Esfuerzo mínimo de fluencia para tuberías de acero según código ASME
B31.880.

80 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME 
B31.8-2003, p. 115.
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Anexo 8. Esfuerzo mínimo de fluencia para tuberías de acero según código ASME
B31.8 (Continuación)81.

81 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME 
B31.8-2003, p. 116.
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Anexo  9.  Datos  técnicos  de  las  tuberías  de  acero  al  carbono  y  aceros
inoxidables82.

82 Tablas tomadas de Crane, División de Ingeniería. (1992), Flujo de fluidos en válvulas, 
accesorios y tuberías, p. B-25.
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Anexo 10. Índice de Bend y factor de arrastre de tuberías según método AGA83.

83 Tabla tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 58.
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Anexo 11. Simulación del diagrama Presión – Temperatura del GNL, para generar 
la curva de Gauss y encontrar la temperatura de saturación84.

84 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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1 
Case Name: Diagrama p. T .hsc 

2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA UnítSet: SI -4 USA - DatefTlme: Sal Mar 28 22:41 :28 2015 
5 

6 

1 

....._ 
7 Stream: 1 (continued) Envelope Utility: Envelope Utility-1 (contiri -8 

9 - Dew Point Curve Table 
10 

11 Pressure Temperature Volume Enthalpy Entropy 

12 (kPa) (C) 

13 3540 -14.63 

14 4974 -12.89 

15 6013 -13.76 

16 7607 -19.60 

17 8302 -27.24 

16 8413 -32.47 

19 8398 -34.53 

20 8189 -40.n 

21 7858 -45.97 

22 7675 -48.26 

23 7488 -50.39 

24 7456 -50.73 

25 7456 -50.73 

26 7456 -50.73 

27 7456 -50.73 

28 7456 -50.73 ....._ -
29 7456 -50.73 

30 7456 -50.73 

31 74'° .,Q,73 

32 74'° -50.73 

33 7456 -50,73 

34 7456 -50.73 

35 ....._ PROPERTIES 
36 

37 Overall LiQuid Phase 

38 Vapour/Phase Fraction 0.0000 - 1.0000 

39 Temperature: (C) -161.6. -161.6 

40 Pressure: (kPa) 681.0. 681.0 

41 MolarFloN (kgmolelh) 2785 2785 

42 Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 • 5.251e+004 

43 Std !de.al Liq Vol Flow (m31h) 160.5 160.5 

44 Molar Enthalpy (k.Jll<gmole) -9275e+004 -9275e+004 

45 Mass Entnalpy (kJ/kg) -4920 -4920 

46 Molar Entropy (kJ/kgmol~C) 74.92 74.92 

47 Mass Entropy (kJ/kg-C) 3.974 3.974 

48 HeatFlow (k.J/h) ·2.583e+008 ·2 .583e+008 

49 MolarDensity (kgmole/m3) 25.34 25.34 

so Mass Oensity (kg/m3) 4n.6 477.6 

51 Std Ideal l k1 Mass Oens~y (kg/m3) 327.1 327.1 

52 Liq Mass Denslty @std Cond (kg/m3) - -
53 Molar Heat Capacity (kJ/kgmol~C) 55.90 55.90 

54 Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2 .965 2.965 

55 Thermal Conductivity (W/m·KJ 0.1952 0.1952 

56 VISCOS ity (cP) 0.1636 0.1636 

57 Surface Tension (dyne/cm) 14.56 14.56 

58 Molecular Wei)ht 18.85 18.85 

59 ZFactor 2.898~2 2.89~002 

60 Mole Frac (Methane) 0.8587 . 0.8587 

61 Mole Frac (Elhane) 0.0840. 0.0840 

62 Mole Frac (Propane) 0.0300 . 0.0300 

63 Aspen Technoloqy lnc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Paqe 2 of 3 
Licensed to: LEGENOS • Specifled by user. 
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...!.. Case Name: Diagrama P-T.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 22:41 :282015 

6 

1 

- Stream: 1 (continued) Envelope Utility: Envelope Utility-1 (conti11 7 -8 

9 Mole Frac (n-Butane) 1 0.0120 • I 0.0120 1 1 1 

10 Mole Frac {n-Pentane) 1 0.0023 • I 0.0023 1 1 1 

11 Mole Frac {Nl rogen) 1 0.0130 • I 0.0130 1 1 1 

12 -13 -14 -15 

16 

17 

~ 
~ 
.3!! 
21 -
~ 
E 
24 -25 -26 -27 -28 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 -2!! 
E 
~ 
39 -40 -41 -42 -43 -44 -45 -46 -47 -46 -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -
~ 
~ 
~ 
60 -61 -62 

83 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 (24 .0.0. 7263) Paae 3 of 3 
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Anexo 12. Simulación para obtener las propiedades a las condiciones de entrada 
del regasificador85. 

85 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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1 case Name: ProrMedades GNL condiciones entrada.hsc -2 LEGENDS -3 aspen Burllngton, MA un11se1: SI -
~ USA 

5 Date/Time: Sal Mar 28 20:02:50 2015 

~ Fluid Package: Basls-1 
7 Material Stream: 1 -8 Property Package: Peng-Roblnson 

9 - CONDITIONS 10 

11 Overall Llauid Phase 
12 VaDOur / Phase Fractlon 0.0000. 1.0000 

13 Temoerature: ICl -161.6. -161.6 

14 Pressure: (kPal 681.0 . 681.0 

15 MolarFlow lkomolo/hl 2785 2785 

16 Mass Flaw Ckalhl 5.2518+004 • 5.251e+004 

17 Std Ideal Lio Vol Flow lm3/l1\ 160.5 160.5 

18 Molar Enthalov CkJ/lcomolel -9.275e+004 -9.275e+004 

19 Molar Entroov (kJ/ka mole-Cl 74.92 74.92 

20 HeatFlow lkJ/h) -2.583e+008 -2 .583e+008 

21 LIQ Vol Fiow <l!lSld Cond (m3/l1) - -
22 - PROPERTIES 
23 

24 Overall Llauld Phase 

25 Molecular Weklht 18.85 18.85 

26 Molar Dansltv lkomole/m3l 25.34 25.34 

27 Mass Densit~ (kQ!m3l 477.6 477.6 

28 Act. Volume Flow (m31l1) 109.9 109.9 

29 Mass Enthale~ (kJllc&) -4920 -4920 

30 Mass Entroov Q<J/kg-C) 3.974 -- _1E4 -- --31 Heat Caeacity ~gmole-Cl 55.90 55.90 

32 Mass Heat Caoacitv lkJ/ko-Cl 2.965 2.965 

33 LHV Vol Basls (Std) (kJ/kamole) 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basls lstdl CkJ/kol 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fractlon !Vol. Basls] 0.0000 1.000 

36 Phase Fracllon [Mass Basls] - 0.0000 1.000 

2! Partial Pressure ofC02 Pa) -- 0.0000 -- -
36 Cost Based on Flow CCost/sl 0.0000 0.0000 
39 Act.Gas Flow (ACT m3/l1) - -
40 Avo. Llo. Densltv lkomolo/m3\ 17.35 17.35 

41 Specific Heat lkJ/ko mole-Cl 55.90 55.90 

42 Sld. Gas Flow ISTD m3/l1\ 6.586e+004 6 .5868+004 

43 Std. Ideal Lla. Mass Denslty (kg/m3) 327.1 327.1 .. Act. LIQ. Flow (m3/s) 3.054e-002 3.054&-002 

45 ZFactor 2.898e-002 2.898&-002 

46 Watson K - 1_!1.58 18.56 

47 Usar Propertv - -
46 Partlal Pressure ofH2S (kPa) 0.0000 -
49 Co/CCP - Rl 1.175 1.175 

50 Cp/Cv 1.742 1.742 

~ HeatofVap. (kJ/kgmoleL 1.203e+004 -- -
52 Kínematic Viscosity CcS1L 0.3426 0.3426 -53 Lla. Mass Densltv (Std. Condl (kg!m3) - -
54 Lic. Vol. Flow íSld. Cond\ lm3/l1\ - -
55 LIQuid Fractlon 1.000 1.000 

56 Molar Volurne lm3/komole\ 3.947e-002 3.947&-002 

57 Mass Heat ofVao. lkJ/kal 638.1 -
56 Phase Fractlon [Molar Basls] ____ 0.0000 1.0000 

59 Surface Tenslon (d~nelcm¡ 14.56 1~.56 

60 Thennal Conductivlty (11\//m-K) 0.1952 0.1952 

81 Vlscosav CcPl 0.1636 0.1636 

62 Cv (Semi-Idean (kJ/ka mole-Cl 47.59 47.59 

83 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 C24.0 .0 . 72631 Paae 1of3 
Llcensed to; LEGENOS • Speclfled by user. 
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1 
case Name: Propiedades GNL condiciones entrada.hsc -2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA UnltSet: SI -~ USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 20:02:50 2015 

6 Fluid Package: Basls-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall LiQuld Phase 

12 Mass Cv cseml-ldeeO CkJll<o-Cl 2.524 2.524 

13 Cv CkJAcg mole-Cl 32.10 32.10 

14 Masscv CkJll<g-Cl 1.703 1.703 

15 Cv (Ent. Method) (kJAcg mole-C) 35.11 35.11 - -- --
18 Mess Cv {Enl Method) (kJll<g-C) 1.862 1.862 

17 Cp/Cv (Ent. Methodl 1.592 1.592 

18 Reld VP et 37.8 e CkPa) - -
19 True VP et 37.8 C CkPel - -
20 Lia. Vol. Flow - SumlStd. Condl lm3/hl 0.0000 0.0000 

21 Viscositv lndex -18.32 -18.32 

22 - COMPOSITION 
23 

24 - OVerall Phase 
25 

Vapour Fraction 0.0000 . 

28 COMPCNENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2391 .7983 . 0.8587 . 38371.3806 • 0.7307. 128.1635. 0.7983 . --
29 Et ha ne 233.9712. 0.0840. 7035.4902. 0.1340. 19.7802. 0.1232. 

30 Propane 83.5611 • 0.0300 . 3684.7955. 0.0702. 7.2725. 0.0453. - --- - - - --
31 n-Butane 33.4245 . 0.0120. 1942.7630 . 0.0370. 3.3311 . 0.0207 • 

32 n-Pentane 6.4064 • 0.0023 . 462.2248. 0.0088 . 0.7340. 0.0046. 

33 Nltroaen 36.2098. 0.0130. 1014.3459. 0.0193. 1.2579. 0.0078. 

34 Total 2785.3712 1.0000 52511 .0000 1.0000 160.5392 1.0000 

~ Liquid Phase 
36 

Phese Fractlon 1.000 

37 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -36 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2391.7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983 

<IO El han e 233.9712 0.0840 7035.4902 0.1340 19.7802 0.1232 

41 Propane 83.5611 0.0300 3684.7955 0.0702 7.2725 0.0453 

42 n·Butane 33.4245 0.0120 1942.7630 0.0370 3.3311 0.0207 

43 n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046 .. Nltrooen 36.2098 0.0130 1014.3459 0.0193 1.2579 0.0078 

45 Total 2785.3712 1.0000 52511 .0000 1.0000 160.5392 1.0000 

48 - K VALUE 
47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methene 0.0000 0.0000 -
50 - Ethene 0.0000 0.0000 -
51 Proeene 0.0000 0.0000 -
52 n-Butane 0.0000 0.0000 -
53 n-Pentane 0.0000 0.0000 -
54 Nltrogen 0.0000 0.0000 -
55 - UNIT OPERA TIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

56 1 1 

59 - UTILITIES 
80 

81 (No utillties reference thls streem l 

62 

83 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 24.0.0. 7263\ Paae 2 of3 
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...!.. Case Name: Propiedades GNL condiciones entrada.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 20:02:50 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng·Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Soecification íActive\: 681.0 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2785 kgmole/h 1 Mass: 5251e+004 kg/h • I std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h 

16 

17 User Variables 

~ NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 -25 -26 -27 -28 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 -2!! 
E 
~ 
39 -40 -41 -42 -43 -44 -45 -48 -47 -48 -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -
~ 
~ 
~ 
60 -61 -62 

83 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 (24 .0.0. 7263) Paae 3 of 3 
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Anexo 13. Simulación para obtener las propiedades en el estado de línea de 
burbujeo86.

86 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2
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1 Case Name: Propiedades GNL condiciones vaporización.hsc -
2 LEGENDS -
3 aspen Burllngton, MA unrtset: SI -
4 USA - Oatemme: Sal Mar 28 21:43:13 2015 5 

.!. Fluid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 -
6 Property Package: Peng-Robinson 

9 - CONDITIONS 
10 

11 Overall Liauid Phase 

12 Vaoour I Phase Fraction 0.0000 1.0000 

13 Temoerature: IC\ -132.8 . -132.8 

14 Pressure: (kPa) 681.0 . 681.0 

15 MolarFlow lkgmole/h\ 2785 2785 

16 Mass Flow Ckalhl 5.251e+004 • 5.251e+004 

17 Std Ideal Lio Vol Flow lm3/hl 160.5 160.5 

16 Molar Enlhalpy (kJ/kamole) -9 .108e+004 -9.108e+004 

19 Molar Entroov "' 111.nmol...Cl 68.20 68.20 

20 HeatFlow (kJ/h) -2.537e+008 -2.537e+008 

21 Lia Vol Flow t!llSld Cond lm3/hl - -
E. PROPERTIES 
23 

24 Overall Uouíd Phase 
25 Molecular Weioht 18.65 18 .85 

26 Molar Oensity (kamole/m3l 23.02 23.02 

27 Mass Oensitv lka/m3l 434.1 434.1 

26 Act. Volume Flow (m31h! 121.0 121.0 

29 Mass Enlhalpy (l<J/kg) -4831 -4831 

30 Mass Entropy (l<J/kg-C) 4.678 4.678 

31 Heat Caoacity ~lkgmole-Cl 60.66 60.66 
32 Mass Heat Capacitv lkJlka-Cl 3.218 3.218 

33 LHV Vol Basis IStdl lkJ/kamolel 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basis (Std) lkJlkal 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fraction NoL Basisl 0.0000 1.000 

36 Phase F raction [Mass Basis} 0.0000 1.000 

37 Partial Pressure of C02 lkPa) 0.0000 -
38 COst Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 

39 Act. Gas Flow IACT m3/hl - -
40 Avg. LiQ. Density Ckamole/m3l 17.35 17.35 

41 Specifoc Heat lkJ/kamole-C) 60.66 60.66 

42 Std. Gas F low CSTD m3/hl 6 .586e+004 6.586e+004 

43 Std. Ideal Llq. Mass Denslty (kglm3) 327.1 327.1 .. Act. LiQ. Flow Cm3/sl 3.360e-002 3.3608-002 

45 ZFactor 2.535e-002 2 .5358-002 

46 Watson K 18.56 18.56 

47 User Property - -
48 Partial Pressure of H2S lkPal 0.0000 -
49 Cp/(Cp-R) 1.159 1.159 

50 Cp/Cv 1.877 1.877 

51 Heato!Vap. (kJ/kgmole) 1.203e+004 -
52 Kinematic Vsscosit.y (CStl 0.2205 0.2205 

53 LIQ. Mass Density (Std. Cond) lka/m3) - -
54 Lic. Vol. Flow CStd. Condl (m3/h) - -
55 Liqutd Fraction 1.000 1.000 

56 Molar Volume Cm3/kamolel 4.343e-002 4.3438-002 

57 Mass Heat ot Vap. lkJ/kg) 638.1 -
56 Phase Fraction !Molar Basisl 0.0000 1.0000 

59 SUrface Tension (dyne/cm) 9.382 9.382 

60 Thermal Conductivity CWl~Kl 0.1563 0.1583 

61 Viscosity (CP) 9.573e-002 9 .5738-002 

62 Cv (Semi-Idean lkJ/kamole-Cl 52.35 52.35 

63 Asoen Technoloov lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 124.0 .0. 7263\ Paoe 1 of3 
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1 Case Name: Propiedades GNL condiciones vaporización.hsc -2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA Unit Set: SI -4 USA - Datemme: Sat Mar 28 21 :43:13 2015 5 

...!!. Fluid Package: Basis-1 

2 Material Stream: 1 (continued) 
8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall Lio.uid Phase 
12 Mass Cv CSemi-ldeeO CkJ/ko-Cl 2.777 2.m 
13 Cv (kJ/kg mole-e) 32.31 32.31 

14 MassCv (kJ/kg-C) 1.714 1.714 

15 Cv (Ent. Method) (kJ/kg mole-Cl 32.27 32.27 

18 Mass Cv (Enl Methodl CkJ/ka-Cl 1.712 1.712 

17 Co/Cv <Ent. Methodl 1.880 1.880 

18 Reid VP at 37.8 C CkPal - -
19 True VP at 37.8 C CkPal - -
20 Liq. Vol. Flow - Sum(std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 

21 Viscosity lndex -45.65 -45.65 

~ COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase 
25 

Vapour Fraction 0.0000 

26 ._ COMPONENTS MOLARFLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 
27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2391 .7983 . 0.8587. 38371.3806 • 0.7307. 128.1635 . 0.7983 . 

29 Ethane 233.9712. 0.0840 . 7035.4902 . 0.1340. 19.7802. 0.1232. 

30 Proeane 83.5611. 0.0300 . 3684.7955. 0.0702 . 7.2725. 0.0453 . 

31 n-Butane 33.4245. 0.0120. 1942.7630. 0.0370. 3.3311 • 0.0207. 

32 n-Pentane 8.4064 • 0.0023. 462.2248. 0.0088. 0.7340. 0.0046. 

33 Nltrooen 36.2098. 0.0130. 1014.3459. 0.0193. 1.2579. 0.0078 . 

34 Total 2785.3712 1.0000 52511 .0000 1.0000 160.5392 1.0000 

35 - Liquid Phase Phese FracUon 1.000 
36 

37 - COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2391 .7983 0.8587 38371 .3806 0.7307 128.1635 0.7983 

40 Et han e 233.9712 0.0840 7035.4902 0.1340 19.7802 0.1232 

41 Prooane 83.5611 0.0300 3684.7955 0.0702 7.2725 0.0453 

42 n-Butane 33.4245 0.0120 1942.7630 0.0370 3.3311 0.0207 

43 n-Pentane 8.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046 

44 Nitrooen 36.2098 0.0130 1014.3459 0.0193 1.2579 0.0078 

45 Total 2785.3712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000 

~ K VALUE 
47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane 0.0000 0.0000 -
so Ethane 0.0000 0.0000 -
51 Propane 0.0000 0.0000 -
52 rrButane 0.0000 0.0000 -
53 n-Pentane 0.0000 0.0000 -
54 Nltroaen 0.0000 0.0000 -
55 - UNIT OPERATIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 1 1 

59 ._ UTILITIES 
60 

81 (No utllities reference this stream l 

82 
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...!.. Case Name: Propiedades GNL condiciones vaporización.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 21 :43:13 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng·Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Soecification íActive\: 681.0 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2785 kgmole/h 1 Mass: 5251e+004 kg/h • I std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h 

18 

17 User Variables 

~ NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 -25 -26 -27 -28 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 -2!! 
E 
~ 
39 -40 -41 -42 -43 -44 -45 -46 -47 -48 -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -
~ 
~ 
~ 
80 -81 -62 
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Anexo 14. Simulación para obtener las propiedades para la mezcla saturada en 
equilibrio, temperatura intermedia87.

87 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.

229



230

..2... CaseName: Propiedades GNL condiciones intermedias.hsc 
2 

>- LEGENDS 
3 aspen BurHngton, MA Unlt 5et; SI >-
4 USA 

>- Da1emme: sat Mar 28 22:15:20 2015 s 

..!. Fluid Pacicage: Basis-1 
7 Material Stream: 1 >-
8 Property Package: Peng-Roblnson 

9 
>- CONDITlONS 
10 

11 Overall VaPour Phase IJQuld Phase 

12 Vaoour I Phase Fractlon 0.5184 0.5184 0.4816 

13 Temoeratu re: (Cl -127.0. -127.0 -127.0 

14 Pressure: (kPal 681.0. 681.0 681.0 

1S Molar Flow (kgmole/h) 2785 1444 1341 

18 Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 • 2.363e+004 2.8888+004 

17 Std 1<18'!1 Llq Vol Flow (m3/h) 160.5 76.86 83.68 

18 Molar Enthalpy (kJ/kgmole) ~.711e+004 -7.868e+004 -9.6188+004 
19 Molar Entroov lkJ/kamol&-Cl 115.8 142.3 87.28 

20 HeatFlow (kJ/h) -2.426e+008 -1.136e+008 -1.2908+008 

21 IJQ Vol Flow <!nStd Cond (m3/h) - - -
~ PROPERTIES 
23 

24 Overall Val'V\11r Phase Liauid Phase 

2S Molecular Welaht 18.85 16.37 21.53 

28 Molar Denslty Ckamole/m3) 1.196 0.6365 21.89 

27 MassDenslty lko/m3) 22.54 10.42 471.1 

28 Act. Volume Flow (m3/h) 2330 2269 61.29 - - - - --- ---
29 Mass Enthalpy (k.Jlkg) -4621 -4807 -4468 -

~-9-30 Mass Entro!'_y 6.144 8.697 4.054 - -- -- --
31 Heat Cepacity (kJ/kgmole-Cl 48.82 37.14 61 .39 

32 Mass Heat Capacity (kJlkg-C) 2.589 2.269 2.852 

33 LHV Vol Basis IStd\ (kJ/komolel 9.101e+005 7.856e+005 1.Q.4.aie+006 

34 LHV Mass Basls (Std) (kJ/kg) 4.827e+004 4.800e+004 4.8508+004 

3S Phase Fractlon !Vol. Baslsl 0.4788 0.4786 0.5212 

36 ?hase Fractlon ¡Mass Basisj 0.4501 0.4501 0.5499 

37 Part.ial Pressure of C02 __ (itF'll) 0.0000 - -- --- -- -- --
2! Cost Based on Flow @_os~ -- 0.0000 -- 0.0000 -- 0.0000 

39 Act. Gas Flow CACT m3/hl 2269 2269 -
40 Ava. Lla. Densitv (kamole/m3l 17.35 18.79 16.03 
41 So<icific Heet O<J/kamole-Cl 48.82 37.14 61.39 

42 Std. Gas Flow (STO m3/h) 6 .586e+004 3.414e+004 3.172e+004 

43 Std. ldeal Lig. Mass Density (l<g/m3) ~ 30.LL_ 345.1 .. Act. Lla. Flow (m3/sl 1.703e-002 - 1.703e-002 

45 Z Factor - 0.8805 2.5618-002 --- -
46 Watson K -- 18.56 -- 18.98 - 18.23 ,_ 
47 User Proe•rtt - - -
46 PartlaJ Pressure of H2S (kpa) 0.0000 - -
49 Co/ICo-Rl 1.205 1.288 1.157 

so Cp/Cv 1.153 1.492 - 1.870 ----
~ HeatofVap. kJ/kgmole) 1.203e+004 -- - -- -
~ Kinematic Vlscoslty ~L - -- 0.5857 -- 0 .. 2621 

~ _blg_. Mass Densltt_!Std. Condl O<a/m3l - -1- - - -- ---- --
S4 Lla. Vol. Flow (Std. Condl (m3/hl - - -
SS Llaul<I Fractlon 0.4616 0.0000 1.000 

56 MotarVolume (m31k&mole) 0.8365 1.571 4.5698-002 

S7 Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 638.1 - -
58 Phase Fraction [Molar Basis] 0.5164 0.5184 0.4816 

59 SUrface Tension (dyne/cm) 10.98 - 10.98 

60 Tharmal Conductlvity ~ - 1.454e-002 0.1543 -
81 Vlscosltv (CP\ - 6.102e-003 0.1235 

82 Cv (5eml-ldeaO O<J/kamole-Cl 40.50 28.82 53.07 

83 Aspen Technoloov lnc. Aspen HYSYS Version 7 .2 (24 .0 .0 .7263) Page 1 o f3 
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1 Case Name: Propiedades GNL condiciones intermedias.hsc -2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA Unit Set: SI 

4 USA - DatefTlme: Sal Mar 28 22:15:20 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) 
8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall Vapour Phase LiQuid Phase 

12 Mass Cv (Senj-ldeaO {kJ/kg-C) 2.148 1.761 2.465 

13 Cv ~J/kgmole-C) 42.35 24.89 32.83 

14 Mass Cv lkJ/kg-C) 2.246 1.520 1.525 

15 Cv (Ent. Methodl (kJ/kgmole-Cl - - 34.36 

16 Mass Cv (EnL Method) {kJ/kg-C) - - 1.596 

17 Co/Cv (Ent. Method) - - 1.786 

18 Reíd VP at 37.8 e O<Pal - - -
19 True VP at 37.8 e O<Pal - - -
20 LiQ. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 0.0000 

21 Viscoslty lndex - -5.307 -29.85 

22 - COMPOSITION 
23 

24 - OVerall Phase Vapour Fractlon 0.5184 
25 

26 - COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 
27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2391 .7983 . 0.8587. 38371.3806 • 0.7307 . 128.1635 . 0.7983. 

29 Ethane 233.9712 . 0.0840 . 7035.4902. 0.1340 . 19.7802. 0.1232 . 

30 Propane 83.5611 . 0.0300 . 3684.7955 . 0.0702 . 7.2725. 0.0453. 

31 n-Butane 33.4245. 0.0120 . 1942.7630. 0.0370. 3.3311 . 0.0207. 

32 n-Pentane 6.4064 . 0.0023. 462.2248 . 0.0088 . 0.7340. 0.0046 . 

33 Nitroaen 36.2098 . 0.0130 . 1014.3459 . 0.0193. 1.2579. 0.0078. 

34 Total 2785.3712 1.0000 52511 .0000 1.0000 160.5392 1.0000 

35 - Vapour Phase Phase Fraction 0.5184 
36 

37 COMPONENTS MOLARFLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIOUID VOLUME LIQUID VOLUME -38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 1405.4703 0.9734 22547.8190 0.9541 75.3115 0.9798 

40 Bhane 4.2451 0.0029 127.6505 0.0054 0.3589 0.0047 

41 Prooane 0.0637 0.0000 2.8082 0.0001 0.0055 0.0001 

42 n-Butane 0.0011 0.0000 0.0657 0.0000 0.0001 0.0000 

43 n-Pentane 0.0000 0.0000 0.0008 0.0000 0.0000 0.0000 

44 Nitroaen 34.0942 0.0236 955.0798 0.0404 1.1844 0.0154 

45 Total 1443.8744 1.0000 23633.4241 1.0000 76.8605 1.0000 

46 - Llquld Phase 
47 

Phase Fraction 0.4816 

48 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -49 (kgmole/h) (kglh) FLOW (m3/h) FRACTION 

50 Methane 986.3280 0.7352 15823.5616 0.5480 52.8520 0.6316 

51 Ethane 229.7261 0.1712 6907.8397 0.2392 19.4213 0.2321 

52 Pro ea ne 83.4975 0.0622 3681 .9872 0.1275 7.2669 0.0868 

53 n-Butane 33.4233 0.0249 1942.6973 0.0673 3.3310 0.0398 

54 n-Pentane 6.4063 0.0048 462.2241 0.0160 0.7340 0.0088 

55 Nltrogen 2.1157 0.0016 59.2661 0.0021 0.0735 0.0009 

56 Total 1341 .4968 1.0000 28877.5759 1.0000 83.6787 1.0000 

57 - KVALUE 
58 

59 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

60 Methane 1.324 1.324 -
61 Ethane 1.717e-002 1.717&-002 -
62 Prooane 7.086e-004 7.086&-004 -
63 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 124.0.0.7263) Paae 2 of 3 
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...!.. Case Name: Propiedades GNL condiciones intermedias.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 22:15:20 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng·Robinson 

9 - K VALUE 
10 

11 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

12 n-Butane 3.142e-005 3.1428-005 -
13 n-Pentane 1.543e-006 1.5438-006 -
14 Nitrooen 14.97 14.97 -
15 

18 
UNIT OPERATIONS 

17 FEEDTO 1 PRODUCTFROM 1 LOGICAL CONNECTION 

18 1 1 

~ UTILITIES 
20 

21 (No utilities reference thls stream l 

~ PROCESS UTILITY 
23 

24 

25 - DYNAMICS 
26 

27 Pressure Soecification (Active): 681.0 kPa ' 

28 Flow Scecif1CStion (Active) 1 Molar: 2785 komole/h 1 Mass: 5.251e+004 kolh • I Std Ideal Lla Volume: 160.5 m3/h 

29 - User Variables 
30 

31 - NOTES 
32 

33 

34 - Description 
35 

36 

E 
~ 
39 -<IO -41 -42 -43 -44 -45 -46 -47 -48 -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -
~ 
~ 
~ 
80 -81 -62 
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Anexo 15. Simulación para obtener propiedades para mezcla saturada en el punto
de rocío88.

88 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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1 Case Name: Propiedades GN condiciones 100% vaporizaclon.hsc -...!. LEGENDS 
3 aspen Burllngton, MA UnitSet: SI -
~ USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 22:35:17 2015 

~ Fluid Package: Basis·1 
7 Material Stream: 1 -8 Property Package: Peng-Roblnson 

9 - CONDITIONS 
10 

11 Overall Vaoour Phase 
12 Vapour I Phase Fraction 1.0000 1.0000 

13 Temoerature: CCl -38.00 . -38.00 

14 Pressure: (kPa) 881.0. 681.0 

15 MolarFlow Ckamole/hl 2785 2785 

16 Mass Flow (kQ/!1) 5.2518+004 • 5.251&+004 

17 Std Ideal Lla Vol Flow Cm31l1l 160.5 160.5 
18 Molar Enthalpy (kJ/kamolal -7 .9028+004 -7.902&+004 
19 Molar Entroov CkJ/ka mol<H:l 161.9 161.9 

20 HeatFlow (kJ/!1) -2.201&+006 -2.201 e+008 

21 Lla Vol Flow l!llStd Cond Cm3/l1l - -
~ PROPERTIES 
23 

24 Overa U Vapour Phase 

25 Molecular Welaht 18.85 18.65 

26 Molar Denslty (kgmole/m3) 0.3635 0.3635 

27 Mass Densitv Cka/m3l 6.853 6.853 

~ Act. Volume Flow - (m31l1) -- 7663 -- 7663 

29 Mass Enthalov (kJ/kg) -4192 -4192 

30 Mass Entropy (kJ/kg-C) 8.590 8.590 

31 Haat Caeacll~ (kJ/kgmole·C) 38.05 38.05 
32 Mass Haat Capaclly (kJ!kg-C) 2.018 2.018 

33 LHV Vol Basls CSld) CkJ/kamolal 9.1018+005 9.1018+005 

34 LHV Mass Basls CStd) (kJ/kg) 4.8278+004 4.827e+004 

35 Phase Fractlon !Vol. Baslsl 1.000 1.000 

38 Phase Fractlon [Mass Basis] 1.000 1.000 - -- --
37 Partial Pressure of C02 (kPa) 0.0000 -- -- --
36 Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 -- 0.0000 

f--- -----39 Act. Gas Flow (ACT m31l1l 7663 7663 

40 Avo. Llo. Densllv Ckomole/m3l 17.35 17.35 

41 Speclfic Heat CkJlka mole-Cl 38.05 38.05 

42 Sld. Gas Flow CSTD m31l1\ 6.586&+004 6 .586e+004 

43 Std. Ideal Lía. Mass Denslty (kg/m3) 327.1 327.1 .. Act. Lla. Flow Cm3/sl - -
45 ZFactor -- -- 0.9583 -- 0.9583 ---48 Watson K - 18.56 16.56 

47 Usar Property - -
48 Partial Pressure of H2S (!!Pe) 0.0000 -
49 Cpl(Cp - Rl 1.280 1.280 

50 Co/Cv 1.342 1.342 

51 Heatof Vae. ~J/kgmole) 1.2038+004 -
52 Klnemallc Viscoslty (cSt) 1.328 1.328 

~ ..J,19. Mass D8nslt~ (Std. Cond! (kg/m3) - -
54 Lla. Vol. Flow CSld. Cond\ Cm31l1\ - -
55 Uquld Fraction 0.0000 0.0000 

56 Molar Volume Cm3/kamolel 2.751 2.751 

57 Mass Heat of Vae:. (kJ/kg) 638.1 -
58 Phase Fractlon IMolar Basls] 1.0000 1.0000 

59 Surface Tenslon (d~n8/cm) - -
80 Thermal Conductlvlty ~m-!9_ 2.356a-002 2.356":0~ - f-
81 Vlscoslty (cP) 9.1038-003 9.1038-003 

82 cv cseml- ldaao CkJlka mole-Cl 29.73 29.73 
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...!.. Case Name: Propiedades GN condiciones 100% vaporizacion.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 22:35:17 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall Vaoour Phase 
12 Mass Cv CSeni-JdeaO lkJ/ka-C\ 1.577 1.577 

13 Cv (kJ/kgmole-C) 28.35 28.35 

14 Masscv (kJ/kg-C) 1.504 1.504 

15 Cv (Enl Method) (kJ/kgmole-C) - -
18 Mass Cv (Enl Method) (kJ/kg-C) - -
17 CplCv (Ent. Method) - -
18 Reid VP at37.8 e (kPal - -
19 True VP al 37.8 C (kPal - -
20 LiQ. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 

21 Viscas~v lndex 6.897 6.897 

~ COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase 
25 

Vapour Fraction 1.0000 

26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -27 (kgmo!e/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2391.7983. 0.8587. 36371.3806 • 0.7307. 128.1635. 0.7963 • 

29 Et han e 233.9712 . 0.0640. 7035.4902. 0.1340 . 19.7802 . 0.1232. 

30 Propane 83.5811. 0.0300. 3664.7955 . 0.0702 . 7.2725. 0.0453. 

31 n-Butane 33.4245. 0.0120. 1942.7630. 0.0370. 3.3311. 0.0207. 

32 n-Pentane 8.4064 • 0.0023 . 462.2248. 0.0088. 0.7340. 0.0046. 

33 Nitrooen 36.2098 . 0.0130. 1014.3459. 0.0193. 1.2579. 0.0078. 

34 Total 2785.3712 1.0000 52511 .0000 1.0000 160.5392 1.0000 

35 - Vapour Phase Phase Fraction 1.000 
36 

E COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 

38 (kgmo'e/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2391 .7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983 

40 Et han e 233.9712 0.0640 7035.4902 0.1340 19.7802 0.1232 

41 Propano 83.5811 0.0300 3664.7955 0.0702 7.2725 0.0453 

42 n-Butane 33.4245 0.0120 1942.7630 0.0370 3.3311 0.0207 

43 n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046 

44 Nitrooen 36.2098 0.0130 1014.3459 0.0193 1.2579 0.0078 

45 Total 2785.3712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000 

46 - K VALUE 
47 

46 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane - - -
50 Ethane - - -
51 Propano - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nltrogen - - -
55 - UNIT OPERATIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCTFROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 1 1 

~ UTILITIES 
60 

81 (No utillties reference this stream l 

62 
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...!.. Case Name: Propiedades GN condiciones 100% vaporizacion.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 22:35:17 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng·Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Soecification íActive\: 681.0 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2785 kgmole/h 1 Mass: 5251e+004 kg/h • I std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h 

18 

17 User Variables 

~ NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 -25 -26 -27 -28 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 -2!! 
E 
~ 
39 -40 -41 -42 -43 -44 -45 -48 -47 -48 -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -
~ 
~ 
~ 
80 -81 -62 
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Anexo 16. Simulación para obtener las propiedades del Gas Natural en 
condiciones de salida a 681 kPa89.

89 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.

237



238

..!. Case Name: Propiedades GN condicion salida.hsc 
2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA UnitSet: SI -• USA ..... Date/Time: Sal Mar 28 22:38 :13 2015 
5 

.!. Fluid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 ..... 
8 Property Package : Peng-Robinson 

.!. CONDITIONS 
10 

11 Overall Vapour Phase 

12 Vaoour I Phase Fractk>n 1.0000 1.0000 

13 Temoerature: CCl 8.300. 8.300 

14 Pressure: (kPa) 681.0 . 681.0 

15 MolarFlow Ckamolelhl 2785 2785 

18 Mass Flow Ckalhl 5.251 e+004 • 5.251e+004 

17 Std Ideal LIQ Vol Flow (m31h) 160.5 160.5 

18 Molar Enthatov CkJ/kamolel -7.723e+004 -7. 723e+004 

19 Molar Entroov CkJCko mol<H;) 168.9 168.9 

20 HeatFlow lkJ/hl -2.151e+008 -2.151e+008 

21 Lla Vol Flow <lllStd Con<l Cm3/hl - -
E PROPERTIES 
23 

24 O verall va oour Phase 
25 Molecular Weight 18.85 18.85 

26 Molar Densitv Ckamole/m3l 0.2983 0.2983 

27 Mass Oensitv Cka/m3l 5.623 5.623 

28 Act. Volume Flow (m3/h) 9338 9338 

29 Mass Enlhaloy (kJ/kg) ~096 ~096 

30 Mass Entroov (kJ/kg-C) 8.959 8 .959 

31 Heat Caoacitv CkJCka mole-Cl 39.55 39.55 

32 Mass Heat Capacity (kJlka-Cl 2.098 2098 

33 LHV Vol Basis CStdl CkJ/kcmolel 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basis (Std) (kJ/kal 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fraction [Vol. Besls] 1.000 1.000 

38 Phase Fraction !Mass Basisl 1.000 1.000 

37 Partial Pressure of C02 (kPa) 0.0000 -
38 Cost Basad on Flow ICost/sl 0.0000 0.0000 

39 Act. Gas F low CACT m3/hl 9338 9338 

40 Avg. Liq. Density Ckamole/m3) 17.35 17.35 ., Soecific Heat CkJCka mole-el 39.55 39.55 

42 Sld. Ges Flow (STO m31h) 6.586e+004 6.586e+004 

43 Std. Ideal Liq. Mass Density (kg/m3) 327.1 327.1 .. Act. Liq. Flow (m3/s) - -
45 Z Factor 0.9757 0.9757 .. Watson K 18.56 18.56 

47 Usar Prooertv - -.. Partial Pressure ofH2S (kPa) 0.0000 -
•• cotrco-Rl 1.266 1.266 

so Co/Cv 1.303 1.303 

51 HeatofVap. (kJ/kgmole) 1.203e+004 -
52 Kinematlc Viscosit>:: (cSt) 1.905 1.905 

53 LiQ. Mass Oensitv (Std . Cond) (kg/m3) - -,. Lla. Vol. Flow (Sl<l. Con<l\ (m3/hl - -
SS LiQuid Fraction 0.0000 0.0000 

56 MolarVolume (m3/kgmole) 3.353 3.353 

57 Mass Heat of Vao. CkJ/kal 638.1 -
58 Phase FracUon (Molar BasisJ 1.0000 1.0000 

59 Surface Tenslon (dyne/cm) - -
60 Thermal Conductivity M/lrr>-l'J 2.956e-002 2.9560-002 

61 Viscosity (CP) 1.071e-002 1.0110-002 

82 Cv (Semi-Idean CkJ/ka mole-Cl 31 .23 31.23 

63 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 (24.0 .0. 7263) Paae 1of3 
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...!.. Case Name: Propiedades GN condicion salida.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 22:38:13 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall Vaoour Phase 
12 Mass Cv CSeni-JdeaO lkJ/ka-C\ 1.657 1.657 

13 Cv (kJ/kgmole-C) 30.35 30.35 

14 Masscv (kJ/kg-C) 1.610 1.610 

15 Cv (Enl Method) (kJ/kgmole-C) - -
18 Mass Cv (Enl Method) (kJ/kg-C) - -
17 CplCv (Ent. Method) - -
18 Reid VP at37.8 e (kPal - -
19 True VP al 37.8 C (kPal - -
20 LiQ. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 

21 Viscas~v lndex 10.90 10.90 

~ COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase 
25 

Vapour Fraction 1.0000 

26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -27 (kgmo!e/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2391.7983 . 0.8587. 38371.3806 • 0.7307. 128.1635. 0.7983 • 

29 Et han e 233.9712 . 0.0840. 7035.4902. 0.1340 . 19.7802 . 0.1232. 

30 Propane 83.5611. 0.0300. 3684.7955 . 0.0702 . 7.2725. 0.0453. 

31 n-Butane 33.4245 . 0.0120 . 1942.7630. 0.0370. 3.3311. 0.0207. 

32 n-Pentane 6.4064 • 0.0023 . 462.2248. 0.0088. 0.7340 . 0.0046. 

33 Nitrooen 36.2098 . 0.0130. 1014.3459 . 0.0193 . 1.2579. 0.0078 . 

34 Total 2785.3712 1.0000 52511 .0000 1.0000 160.5392 1.0000 

35 - Vapour Phase Phase Fraction 1.000 
36 

E COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 

38 (kgmo'e/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2391.7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983 

40 Et han e 233.9712 0.0840 7035.4902 0.1340 19.7802 0.1232 

41 Propano 83.5611 0.0300 3684.7955 0.0702 7.2725 0.0453 

42 n-Butane 33.4245 0.0120 1942.7630 0.0370 3.3311 0.0207 

43 n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046 

44 Nitrooen 36.2098 0.0130 1014.3459 0.0193 1.2579 0.0078 

45 Total 2785.3712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000 

46 - K VALUE 
47 

46 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane - - -
50 Ethane - - -
51 Propano - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nltrogen - - -
55 - UNIT OPERATIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCTFROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 1 1 

~ UTILITIES 
80 

81 (No utillties reference this stream l 

62 

63 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 24.0.0. 7263) Paae 2 of 3 
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...!.. Case Name: Propiedades GN condicion salida.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sal Mar 28 22:38:13 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng·Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Soecification íActive\: 681.0 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2785 kgmole/h 1 Mass: 5251e+004 kg/h • I std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h 

18 

17 User Variables 

~ NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 -25 -26 -27 -28 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 -2!! 
E 
~ 
39 -40 -41 -42 -43 -44 -45 -48 -47 -48 -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -
~ 
~ 
~ 
80 -81 -62 
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Anexo 17. Simulación para obtener propiedades a las condiciones de salida 
considerando caída de presión (a 612 kPa)90.

90 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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1 Case Name: Propiedades GN condiciones salida 612 kPa.hsc -¿_ LEGENDS 
3 aspen Burlington, MA UnitSet: SI -
~ USA 

5 Date/Time: Sun Mar 29 08:06:42 2015 

6 Fluid Package: Basis·1 -7 Material Stream: 1 -8 Property Package: Peng·Robinson 

.!. CONDITIONS 10 

11 Overall Vapour Phase 
12 Vaoour I Phase Fraction 1.0000 1.0000 

13 Temperatura: (C) 8.300. 8 .300 

14 Pressure: íkPal 612.0. 612.0 

15 MolarFlow (komole/lll 2785 2785 

18 Mass Flow (kglh) 5.251e+004 • 5.251e+004 

17 Std Ideal Lia Vol Flow (m3/hl 160.5 180.5 
18 Molar Enthatov lkJll(amolo\ .7.721o+004 • 7 . 721 G+004 

19 Moler Entropy (kJlkomole-C) 189.8 189.8 

20 HeatFlow lkJ/h\ ·2.151e+008 ·2.151e+008 

21 LIQ Vol Flow <!!IStd Cond (m31hl - -
22 - PROPERTIES 
23 

24 Overall Vaoour Phase 

25 Molecular Weiaht 18.85 18.85 

26 Motar Densitv íkamole/m3l 0.2674 0.2674 

27 Mass Densitv (ka/m3) 5.041 5.041 

28 Act. Votume Flow (m31h) 1.042e+004 1.042e+004 

29 Mass Enthaloy (kJlkgl -4096 -4096 

30 Mass Entroey (kJlkg·C) 9.008 9 .008 

31 Heat Caoacltv lkJ/ko mole-e\ 39.44 39.44 

32 Mass Heat Capacitv (i<Jlkg-C) 2.092 2.092 

33 LHV Vol Basis (Stdl lkJlkamolel 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basis (Std) (kJlkol 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Frection Nol. Baslsl 1.000 1.000 

36 Phase Fractlon [Mass Basls] 1.000 1.000 

37 Partial Pressure ofC02 (kPa) 0.0000 -
36 Cost Basad on Flow ICostlsl 0.0000 0.0000 

30 Act. Gas Flow íACT m3/hl 1.Q.42o+004 1.Q.42o+OQ.4 

40 Avg. Uq . Density (kQmolelm3l 17.35 17.35 

41 Soecific Heat lkJ/ko mole-Cl 39.44 39.44 

42 Std. Gas Flow (STO m3/h) 6.586e+004 6 .586e+004 
43 Std. Ideal Lia. Mass Density íkglm3l 327.1 327.1 .. Act. L'9. Flow (m3/s) - -
45 Z Factor 0.9781 0.9781 -- -- -.. W atson K 16.56 18.56 -- - - ----
47 Usar Property - -.. Partial Pressure of H2S O< Pal 0 .0000 -
49 CotrCp-R) 1.267 1.267 

50 Co/Cv 1.300 1.300 

51 HeatofVap. (kJ/kgmole) 1.213e+004 -
52 Kinematic Viscosity (cSI) 2.122 2.122 

53 LIQ. Mass Denslty (Std . Cond) (kalm3) - -
54 Llo. Vol. Flow (Std. Condl (m3/hl - -
55 Liquid Fraction 0.0000 o.coco 
58 MolarVolume (m3/kamolel 3.740 3.740 

57 Mass Heat of Vao. (kJlkol 643.3 -
58 Phase Fractlon [Molar Basisl 1.0000 1.0000 

59 Surface Tension (d~nelcm) - -
00 Thennal Conductlvity M//m-KI 2.950e·002 2.950&-002 ,_ - --
61 Viscosity (cP) 1.0700-002 1.0700-002 

62 Cv (Semi-Idean lkJ/kc mole-Cl 31 .13 31.13 

63 Aspen Technology lnc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 of3 
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...!.. Case Name: Propiedades GN condiciones salida 612 kPa.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sun Mar29 08:06:42 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall Vaoour Phase 
12 Mass Cv CSeni-ldeaO lkJ/ka-C\ 1.651 1.651 

13 Cv (kJ/kgmole-C) 30.34 30.34 

14 Masscv (kJ/kg-C) 1.610 1.610 

15 Cv (Enl Method) (kJ/kgmole-C) - -
16 Mass Cv (Enl Method) (kJ/kg-C) - -
17 CplCv (Ent. Method) - -
18 Reid VP at37.8 e (kPal - -
19 True VP at 37.8 C (kPal - -
20 LiQ. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 

21 Viscasltv lndex 11 .99 11.99 

~ COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase 
25 

Vapour Fraction 1.0000 

26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -27 (kgmo!e/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Mothano 2391.7983 . 0.8587. 38371.3806 • 0.7307. 128.1635. 0.7983 • 

29 Et han e 233.9712 . 0.0840. 7035.4902. 0.1340 . 19.7802 . 0.1232. 

30 Propane 83.5611. 0.0300. 3684.7955 . 0.0702 . 7.2725. 0.0453. 

31 n-Butane 33.4245 . 0.0120 . 1942.7630. 0.0370. 3.3311. 0.0207. 

32 n-Pentane 6.4064 • 0.0023 . 462.2248. 0.0088. 0.7340 . 0.0046. 

33 Nitrooen 36.2098 . 0.0130. 1014.3459 . 0.0193 . 1.2579. 0.0078. 

34 Total 2785.3712 1.0000 52511 .0000 1.0000 160.5392 1.0000 

35 - Vapour Phase Phase Fraction 1.000 
36 

E COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 

38 (kgmo'e/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Mothano 2391.7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983 

40 Et han o 233.9712 0.0840 7035.4902 0.1340 19.7802 0.1232 

41 Propano 83.5611 0.0300 3684.7955 0.0702 7.2725 0.0453 

42 n-Butane 33.4245 0.0120 1942.7630 0.0370 3.3311 0.0207 

43 n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046 

44 Nitrooen 36.2098 0.0130 1014.3459 0.0193 1.2579 0.0078 

45 Total 2785.3712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000 

46 - K VALUE 
47 

46 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane - - -
50 Ethane - - -
51 Propano - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nltrogon - - -
55 - UNIT OPERATIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCTFROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 1 1 

~ UTILITIES 
60 

61 Envolope Utilltv: Envelooo Utilitv-1 

62 
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...!.. Case Name: Propiedades GN condiciones salida 612 kPa.hsc 

2. LEGENDS 

2. aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

..!. USA 

5 
Date/Time: Sun Mar29 08:06:42 2015 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng·Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Soecification íActive\: 612.0 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2785 kgmole/h 1 Mass: 5251e+004 kg/h • I std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h 

16 

17 User Variables 

~ NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 -25 -26 -27 -26 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 -2!! 
E 
~ 
39 -40 -41 -42 -43 -44 -45 -46 -47 -.. -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -
~ 
~ 
~ 
60 -61 -62 
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Anexo 18. Simulación para obtener las propiedades del Gas Natural a condiciones
de entrada al gasoducto91.

91 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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...,!. case Name· gasOáU(;Co gss natural llSC 
2 LEGENDS ..... 

...:. aspen Buri ngton, MA. UnllSet: SI 

• USA ..... Datemme: Tue Apr 1A 20:56:53 201 5 s 

,.!. Fluid Package; Basis·1 

.2. Material Stream: 1 
8 Propeny Packa ge: Peng-RObinson 

g 
CONDITIONS ..... 

10 

t1 ClveraR Vaoour Phase 
12 Variour/ Phase FraC1lon 1.0000. 1.0000 

13 Temoorature: ICl 5.300. 5.300 

1• Ptessure: lkPal 612.0. 612.0 

15 Molar Flow lkamololh) 2907 2907 

18 MassFlaw lkalhl 5.4808+004. 5.480&+004 

17 Sld ldoat Uct Vol Flow (m3/h) 167.5 167.5 

18 Molar EntMlov lkJ/kamolal -7 .733a+oo4 -7.7338+004 

t9 Molar Elllroav lkJ1tc.cmo1&-Cl 169.4 169.4 

20 HeatFlow llc.J/hl -2.248e+oo8 ·2.248...00l! 

2t Ua Vol Flow !!llStd Cond ím3/hl - -
!! PROPERTIES 
23 

24 Ollero ve oour PMse 

2> MOleCUl8rwetoM 18.85 18.85 

:le Molar Densttv lkamole/m31 0.2705 0.2705 

27 Mass Dens ltv "'"'m31 5.099 5.099 

~ 
1
_ Ad.. Volume Flow (m3...'!>J_ 1.075e+oo4 1.0758+004 - -

:!9 Mass Enlh•'2l (l<J/kQ) oo4102 oo4102 

30 Mass Enuoov lkJ/ka-C\ 8.986 8.986 

31 !:l!!tf.!2!~ ..... Q<J~mo1!:9_ 39.32 39.32 
32 Mass Heal Caoacitv lkJ/kg-Cl 2.086 2.086 

33 l.HV Vol Basis IStd) ~J/kgmole) 9.101e+oo5 9.101....005 .. l.HV Mus BMls /Sldl ~l 4 .8276 .. 004 4.827&+004 

3$ Pilase Fraction !Val. Baslsl 1.000 1.000 

38 Pilase Fraellon (Mass Basls} 1.000 1.000 

37 Partlal Pr0!5ura or C02 ~) - 0.0000 -..... ---- ---
38 Cost Based on Fk>w ICostlsl 0 .0000 0.0000 

39 Aci. Gas Flow <lli m31h) 1.075e• 004 1.075 .. 004 
4-0 Avg. Llct. DensilY (kgmole/m3) 17.35 17.35 

41 ""-CiflCH&8l lkJ/kamole-Cl 39.32 39.32 

42 Sld. Gas Fl<Hi CSTD m3/hl 8 .873e+oo4 8.873...004 

~ 
1
_ S!_d. Ideal Liq_, Mass Densi!)' ()<g/m3)_ 327.1 327.1 .. Aci. Lki. Flaw (mJ/sl - -

45 Z Factor 0.9774 0.9774 

48 WatsonK 18.56 18.56 ..... -
47 UserProoerlv - -
48 PaltlaJ Pressura or H2S lkPal 0 .0000 -
49 Col(Co-R\ 1.268 1.268 
50 Co/Cv 1.302 1.302 

SI Heatot Vap. (l<J/kgmole) _ 1.213e+oo4 -..... _,._ 
S2 Kinemotic VdCOsily ~L 2.078 2.078 

53 ~- Mass Dens!!}: {sta. cona¡ ~~ - -.. uo. Vol. FIOw esto. condl (m3/hl - -
55 Uquid Fraellon 0.0000 0.0000 

S8 Molar Volurn& Cm3/komolol 3.697 3.697 

57 MBss Heat or Va•. "''"'"' &13.3 

S8 Pilase Fraction (Molar Basis] 1.0000 1.0000 

59 Surfaca Tension ldVne/cm) - -
liO Thermal Coll<luctlvlty ~ 2.9106-002 2.9108-002 

61 Viscoshy lrPI l .08Qe.002 1.060e-002 

82 Cv IS.mi-Idean lkJ/komol&-Cl 31.00 31.00 

63 Aseen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7 .2 í24.0.0. 72631 Paae 1of3 
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1 
Case Name: gasoducto gas nalural.hsc -2 LEGENDS -2. aspen Burllngton. MA Unít Set: Sl 

4 USA - oa1emme: Tuc Apr 14 20:56:53 2015 
5 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Roblnson 

9 - PROPERTIES 10 

11 Overa U Vaoour Phase 

12 Mass Cv (Seml-ldeaO (k.J/kg..C) 1.645 1.645 

13 Cv ~J/kgmole·C) 30.20 30.20 ,. MassCv lkJ/ka-C\ 1.602 1.602 

15 Cv (Enl. Method) ~Jlkj¡mole-C) - -
16 Mass Cv (Ent. Melhod) (kJ/kg-C) - --17 Cp/Cv (Enl Method) - -
18 Reíd VP at 37.8 e ~Pa) - -
19 True VP at 37.8 e ~Pa) - -
20 Ua. Vol. Flow - SumlStd. Cond\ lm3/h\ 0.0000 0.0000 

21 ViscosítY Jndex 11.78 11.78 

~ COMPOSITION 
23 

~ 
OVerall Phase - Vapour Fractlon 1.0000. 

25 

26 - COMPONENTS MOLARFLOW MOLE FRACTtON MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 

27 (kgmolelh) (kg/h) FlOW (m3/h) FRACTION 

28 - Melhane 2496.0588. 0.8587. 40044.0224 • 0.7307. 133.7502. 0.7983. 

29 Elhane 244.1702. 0.0840. 7342.1733 . 0.1340. 20.6425. 0.1232. 

30 Pro pana 87.203'6 • 0.0300. 3845.4189. 0.0702. 7.5895. 0.0453. -31 n-Butane 34.8815. 0.0120. 2027.«97. 0.0370. 3.4763. 0.0207. 

32 n-Pentane 6.6856. 0.0023 . 482.3736. 0.0088. 0.7660. 0.0046. 

33 Nitroaen 37.7882. 0.0130 . 1058.5621. 0.0193 . 1.3127. 0.0078. 

~ Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

35 - Vapour Phase 
36 

Phase Fractlon 1.000 

37 COMPONENTS MOLARFLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIOUlO VOLUME LIQUID VOLUME -38 (kgmole/h) (kg/h) FlOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983 

40 Elhane 244.1702 0.0840 7342.1733 0.1340 20.6425 0.1232 

41 Prooane 87.203'6 0.0300 3845.4189 0.0702 7.5895 0.0453 

42 n·Butane 34.8815 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207 

43 n·Pentane 6.6856 0.0023 482.3736 0.0088 0.7660 0.0046 

44 Nltroaen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078 

45 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

46 - KVALUE 47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane - - -
50 Elhane - - -
51 Proe!!ne - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nltroaen - - -
55 

UNIT OPERA llONS -56 

57 FEEDTO 1 PROOUCT FROM 1 LOGICAL CnNNECTION 

58 Comoressible Gas Pioe: CGF'-100 1 1 
59 - UTILITIES 
60 
61 (No ulilíties reference this stream l 

62 
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1 CaseName: gasoducto gas natural.hsc ...... 
2 LE GEN OS ...... 
3 aspen ,, Burílngton, MA Unl1 Set: SI ,_. 

..!. USA 

5 
oa1emme. Tue Apr 14 20:56:53 2015 

6 Fluid Pacl<age: BasJs-1 ...... 
7 Material Stream: 1 (continued) ,_. 
8 Propeny PaCkage: Peng-Roblnsoo 

9 
PROCESS UTll flY ,_. 

10 

11 
12 

DYNAMICS ...... 
13 

14 Pressure SoecllicaUon CAcUve): 612.0 kPa ' 
15 Flow Specifica1ion (Adive) 1 Molar: 2907 kgmole/h 1 Mass: 5.4808+00'4 kg/h • I Std Ideal Liq Volume: 167.5 m3/h 

16 ...... User Variables 
17 

18 ,_. NOTES 
19 

20 

21 ...... Description 
22 

23 

~ 
~ 
26 ...... 
27 ...... 
28 ,_. 
29 ,_. 
30 ,_. 
31 ...... 
32 ,_ 
33 ...... 
34 ,_. 
~ 
36 ...... 
37 ...... 
38 ,_ 
3g ,_. 
40 ,_. 
41 ...... 
42 ,_ 
43 ,_ 
44 ,_. 
45 ,_. 
~ 
47 ...... 
48 ...... 
49 ...... 
50 ,_. 
51 ...... 
52 ...... 
53 ,_ 
54 ,_ 
M ,_. 
S8 ...... 
.!! 
58 ...... 
59 ...... 
eo ...... 
61 ,_. 
62 

63 Asoon Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7.2 <24.0.0.7263l Paae 3 or 3 
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Anexo 19. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto, 
con presión de salida obtenido a partir de la Ecuación General de Flujo92.

92 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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...!.. Case Name: gasoducto gas natural_presión salida ecua general.hsc 
2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA Unit Set SI -4 USA - OatefTime: Sun Apr 19 17;01 :12 2015 
5 

.!. Fluid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 -8 Property Package: Peng~Robinson 

9 - CONDITIONS 
10 

11 Overall Vapour Phase 

12 Vaoour I Phase Fraction 1.0000. 1.0000 

13 Temoerature: CC) 5.300. 5.300 ,. Pressure: (kPa) 487.7. 487.7 

15 MolarFlow (kgmole/h) 2907 2907 

16 MassFlow Ckolhl 5.480e+004 • 5.480e+004 

17 S1d Ideal Lia Vol Flow lm31hl 187.5 167.5 

18 Molar Enthalov O<Jlkamole) ·7.730e+004 ·7.730e+004 

19 Molar Entnopy (kJ/kgmol&-C) 171.4 17H 

20 Heat Flow (kJ/h) ·2.247e+008 ·2.247e+008 

21 l..IQ Vol Fiaw t!!!Std Cond Cm31h) - -
E. PROPERTIES 
23 

24 Overall Vapour Phase 
25 Molecular Weicht 18.85 18.85 

26 Molar Densitv Ckamole/m3) 0.2145 0.2145 

27 Mass Density (kg/m3) 4.044 4.044 

28 Act. Volume Flow (m31h) 1.355e+004 1.355e+004 

29 Mass Enthalpy (kJ/kg) -4100 -4100 

30 Mass Entnopy lkJ/ko-C) 9.090 9.090 

31 HeatCaoacitv O<Jlkamole-C\ 39.13 39.13 

32 Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.078 2.076 

33 LHV Vol Basis IStd) CkJ/kamole\ 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fraction [Vol. Basls] 1.000 1.000 

36 Phasa Fraction [Mass Basls] 1.000 1.000 ---
37 Partial Pressura of C02 (kPa) 0.0000 -
38 Cost Basad on Flow ICost/s\ 0.0000 0.0000 

39 Act. Gas Flow (ACT m31h) 1.3558+004 1.355e+004 

40 Avg. Lla. Densitv Ckamale/m3\ 17.35 17.35 

41 Specific Heat O<Jlkomole·C) 39.13 39.13 

42 S1d. Gas Flow (STO m31h\ 6.873e+004 6.873e+004 

43 Sld. Ideal Llg. Mass Denslty (kg/m3) 327.1 327.1 .. Act. L!g. Flow (m3/s) - -
45 ZFactor 0.9620 0.9820 

46 Watson K 18 .56 18.56 

47 User Property - -
48 Partial Pressure of H2S O<Pa\ 0.0000 -
49 Cp/(CO· Rl 1.270 1.270 

50 Ce!Sv 1297 1.297 --
51 HeatofVao. (kJlkgmole) 1.231e+004 -
52 Kinematic Viscosity (cS1) 2.613 2.813 

53 l..IQ. Mass Densltv (Std. Condl Cka/m3\ - -
54 l..IQ. Vol. Flow CStd. Condl (m31h) - -
55 L!Quld Fractlon 0.0000 0.0000 

56 MolarVolume Cm3/kamole) 4.661 4.661 

57 MBSS Heat of Vap. (kJ/kg) 653.2 -
58 Phase Fraction [Molar Basls] 1.0000 1.0000 -
59 Surface Tension (dlnelcm) - -
60 Thermal C onductivity (W/rn.K) 2.899e..Q02 2.899&-002 

61 Viscositv ícP\ 1.057e-002 1.057&-002 

62 Cv (Seml-ldeaO O<Jlkamole-Cl 30.81 30.81 

63 Asoen Technoloov 1 ne. Asoen HYSYS Version 7.2 124.0.0.7263\ Paoe 1 of3 
licensed to: LEGENDS • specifiod by u.ser. 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_presión salida ecua general.hsc -2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA Unit Set: SI - ~ 

4 USA - Date/Time: Sun Apr 1917:01 :12 2015 s 

..!. Fluid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 

10 
PROPERTIES 

11 Overa U Vapour Phase 

12 Mass Cv ISami-ldeaO íkJ/ka-Cl 1.634 1.634 

13 Cv (kJ/kgmole-Cl 30.18 30.18 

14 Mass Cv (kJ/kg-C) 1.601 1.601 

1S Cv íEnt. Mothodl íkJ/kgmolo-Cl - -
16 Mass Cv (Enl Mothod) ~Jll<g-C) - -
17 Co/Cv <Ent. Mothodl - -
18 Raid VP at 37.8 e O< Pal - -
19 True VP at 37.8 e íkPa) - -
20 Lia. Vol. Flow - Sum(std. Condl (m3/hl 0.0000 0.0000 

21 Viscoslty lndox 13.96 13.96 

22 - COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase Vapour Fraction 1.0000. 
25 

26 - COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 
27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

2B Methane 2496.0588. 0.8587. 40044.0224 • 0.7307 . 133.7502 . 0.7983 . 

29 Ethane 244.1702 . 0.0840. 7342.1733. 0.1340. 20.8425 . 0.1232 . 

30 Propano 87.2036. 0.0300. 3845.4189 . 0.0702 . 7.5895. 0.0453. 

31 n-Butano 34.8815 . 0.0120. 2027.4497 . 0.0370. 3.4763 . 0.0207 . 

32 n-Pentane 6.6856. 0.0023. 482.3736. 0.0088. 0.7660. 0.0046 . 

33 Nitrogen 37.7882. 0.0130 . 1058.5621 • 0.0193. 1.3127 . 0.0078. 

34 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

3S - Vapour Phase Phaso Fraction 1.000 
36 

37 - COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME 

38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983 
40 Ethano 244.1702 0.0840 7342.1733 0.1340 20.8425 0.1232 

41 Propano 87.2036 0.0300 3845.4189 0.0702 7.5895 0.0453 

42 n-Butano 34.6615 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207 

43 n-Pentane 6.6856 0.0023 482.3736 0.0088 0.7660 0.0046 

44 Nitrogen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078 

45 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

48 - KVALUE 
47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methano - - -
so Ethano - - -
S1 Proeano - - -
S2 n-Butane - - -
53 n-Pontano - - -
54 Nitrooon - - -
SS - UNIT OPERA llONS 
56 

S7 FEED TO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 Comomssiblo Gas Pipe: CGP-100 1 1 

S9 - UTILITIES 
60 

61 ( No utilitios roferonce this stroam l 

62 

63 Aspen Technolo¡-¡y lnc. Aspen H YSYS Version 7.2 (24.0.0 .7263) Pa¡-¡e 2 of 3 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_presión salida ecua general.hsc -

2 LEGENDS -
3 aspen Burllngton, MA Unit Set: SI -
4 USA - DatefTime: Sun Apr 1917:01 :12 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -
7 Material Stream: 1 (continued) -
8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Specification (Active): 487.7 kPa • 

15 Flow Specificatíon (Active) 1 Molar: 2907 kgmole/h 1 Mass: 5.480e+004 kg/h • I Std Ideal Liq Volume: 167.5 m3lh 

16 - User Variables 
17 

18 - NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 -
25 -
26 -
27 -
28 -
.!2 
30 -
31 -
32 -
33 -
~ 
35 -
~ 
37 -
38 -
39 

40 -
41 -
42 -
43 -
44 -
45 -
46 -
47 -
48 -
~ 
50 -
51 -
52 -
53 -
~ 
55 -
56 -
57 -
58 -
59 -
60 -
61 -
62 

63 Aspen Technoloov lnc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Paoe 3 of 3 
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Anexo 20. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto, 
con presión de salida obtenido a partir Método AGA93.

93 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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..!.. Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuación método AGA .hsc 
2 LEGENDS -3 aspen Burllngton, MA Unit set SI -..!. USA 

5 oatemme: Sun Apr 19 17:06:45 2015 

.!. Fluid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - CONDITIONS 
10 

11 Overau Vaoour Phase 
12 Vapour I Phase Fraction 1.0000 . 1.0000 

13 Temoerature: IC\ 5.300 . 5.300 

14 Pressure: lkPa\ 492.7 . 492.7 

15 MolarFlow (kgmole/h) 2907 2907 

18 MassFlow (kg/h) 5.48Qe+004 • 5.480e+004 

17 std Ideal Lla Vol Flow (m3/h) 167.5 167.5 

18 Molar Enlhalpy (kJ/kgmole) ·7.730e+004 ·7. 730e+o04 

19 MolarEntroov lkJ/komole-C\ 171.3 171.3 

20 HeatFlow (kJ/h) ·2.247e+008 ·2.247e+o08 

21 Lla Vol Flow @Ski Cond (nn3/h) - -
22 - PROPERTIES 
23 

24 Overall Vapour Phase 
25 Molecular Welaht 18.85 18.85 

26 Molar Oensit~ (kgmolelm3) 0.2168 0.2168 

27 Mass Oensitv l•nlmJ\ 4.067 4.087 

28 Act. Volume Flow (m3/h) 1.341e+004 1.341e+004 

29 Mass Enthal2l (kJlkg) -4100 -4100 

30 Mass Entropy (kJlkg·C} 9.065 9.085 

31 Heatca2aclty ~Jlkgmole·C) 39.14 39.14 

32 Mass Heat Capacity (kJlko·C) 2.076 2.076 

33 LHV Vol Basis IStdl lkJ/komole\ 9.101e+005 9.101e+o05 

34 LHV Mass Basls (std) CkJlka\ 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000 

36 Phase Fraction (Mass Basis) 1.000 1.000 

37 Partial Pressure of C02 ~Pa) 0.0000 -
38 Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 

39 Act. Gas Flow IACT m3/h) 1.341e+004 1.341e+004 

40 Avg. Liq. Density Ckamole/m3) 17.35 17.35 
41 Soeclíic Heat lkJ/korr...ltl·C\ 39.14 39.14 

42 std. Gas Flaw (STO m3/h) 6.873e+004 6.873e+004 

43 Std. Ideal Ua. Mass Density (kglm3) 327.1 -- 327.1 - ---.. Act. Lig. Flow (m3/s) - -
45 ZFactor 0.9818 0.9618 

48 Watson K 18.56 16.56 

47 User Proparty - -
48 Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 -
49 Co/ICo - R\ 1.270 1.270 

50 Co/Cv 1.297 1.297 

51 HeatofVae:. (kJlksmole) 1.231e+004 -
52 Kinematlc Viscosit): (cstl 2.566 2.586 

53 Lla. Mass DensilY (Sld. Cond\ (kg/m3) - -
54 LIQ. Vol. Flow (Ski. Cond) (m3/h) - -
55 Lio.uid Fraction 0.0000 0.0000 

58 Molar Vofume (m3~mole) 4.613 4.613 

57 Mass Heat of Veo. lkJ/ko\ 652.8 -
58 Phase Fraction (Molar Basisj 1.0000 1.0000 

59 SUrface Tension (dynelcm) - -
60 Thermal Conductlvity ~lm-!5) 2.8998-002 2.6991rtl02 

61 Viscosttv lrPI 1.0578·002 1.0576'002 

62 Cv IS.mi-Idean lkJ/komole-C\ 30.82 30.82 

63 Asoen Technoloav lnc . A soen HYSYS Version 7 .2 í24.0 .0 .7263l Paae 1 of3 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuación método AGA .hsc -

2 LEGENDS -
3 aspen Burllngton, MA UnltSet: SI -
4 USA - DatefTime: Sun Apr 1917:06:45 2015 
5 

6 Fluid Package: Basis-1 -
7 Material Stream: 1 (continued} -
8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall Vapour Phase 

12 Mass Cv {Semi- Idean lkJ/ka-Cl 1.635 1.635 

13 Cv (kJ/kgmole-C) 30.18 30.18 

14 Mass Cv (kJ/kg-C) 1.601 1.601 

15 Cv IEnt. Methodl lkJ/kgmole-C\ - -
16 Mass Cv (Ent. Method) {kJ/kg-C) - -
17 Cp/Cv (Enl Method) - -
18 Reid VP at 37.8 e lkPa\ - -
19 True VP at 37.8 C (kPa) - -
20 Lia. Vol. Flow- Sumlstd. Condl lm3/hl 0.0000 0.0000 

21 Viscos~v lndex 13.86 13.86 

22 - COMPOSITION 
23 

24 - OVerall Phase Vapour Fraction 1.0000 . 
25 

26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2496.0588. 0.8587. 40044.0224 • 0.7307. 133.7502. 0.7983 . 

29 Ethane 244.1702. 0.0840 . 7342.1733. 0.1340. 20.6425. 0.1232. 

30 Propane 87.2036. 0.0300 . 3845.4189 . 0.0702. 7.5895. 0.0453. 

31 n-Butane 34.6615. 0.0120. 2027.4497 . 0.0370. 3.4763 • 0.0207. 

32 n-Pentane 6.6856. 0.0023 . 482.3736 . 0.0088. 0.7660. 0.0046. 

33 Nitrogen 37.7882. 0.0130. 1058.5621 • 0.0193. 1.3127. 0.0078 . 

34 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

35 - Vapour Phase Phase Fraction 1.000 
36 

37 - COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIOUID VOLUME LIOUID VOLUME 
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983 

40 Et han e 244.1702 0.0840 7342.1733 0.1340 20.6425 0.1232 

41 Propane 87.2036 0.0300 3845.4169 0.0702 7.5895 0.0453 

42 n-Butane 34.8615 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207 

43 n-Pentane 6.6856 0.0023 462.3736 0.0066 0.7660 0.0046 

44 Nitrogen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078 

45 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

46 - K VALUE 
47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane - - -
50 Ethane - - -
51 Prooane - - -
52 n·Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nitroaen - - -
55 - UNIT OPERA TIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

56 Compressible Gas Pipe: CGP-100 J 1 
59 - UTILITIES 
60 

61 ( No utilities reference thls stream) 

62 

63 Asoen Technoloov lnc. Asoen HYSYS Version 7.2 124.0.0.7263) Paoe 2 of3 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación método AGA .hsc -2 LEGENDS 

3 aspen :t Burlington, MA Unit Set: SI -4 USA - DatefTime: Sun Apr 19 17:06:45 2015 
5 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Soecification (Active): 492.7 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2907 kgmolelh 1 Mass: 5.480e+004 kg/h • I std Ideal Liq Volume: 167.5 m3lh 

16 - User Variables 
17 

18 - NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 

25 -26 -27 -28 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 

36 -37 -38 -39 -40 -41 -~ 
43 -44 -45 -46 

47 -48 -49 -50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -57 

58 -59 -60 -61 

62 

63 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7.2 124.0.0.7263) Paae 3 of 3 
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Anexo 21. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto, 
con presión de salida obtenido a partir de la Ecuación de Weymouth94.

94 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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..2. Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuación weymouth.hsc 
2 

>-- LEGENDS 
3 aspen Burlington, MA UnitSet: SI 

>--
4 USA 

>-- Oate!Time: Sun Apr 1917:10:14 2015 
5 

.!. Fluid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 >--
8 Property Package: Pe ng-Robinson 

.!. CONDITIONS 
10 

11 Overall VaDour Phase 

12 Vapour I Phase Fraction 1.0000. 1.0000 

13 Temoerature: ICl 5.300. 5.300 

14 Pressure: CkPa) 474.9 . 474.9 

15 MolarFlow (kgmole/h) 2907 2907 

16 Mass Flow lkalhl 5.480e+004. 5.480e+004 

17 Std Ideal LiQ Vol Flow (m3/h) 187.5 187.5 

18 Molar Enthalov lkJ/1<0molel -7.7298+004 -7.729e+004 

19 Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 17 1.6 171.6 

20 HeatFlow lkJ/h) -2.247e+008 -2.247e+008 

21 LiQ Vol Flow (illStd Cond Cm3/h) - -
~ PROPERTIES 
23 

24 Overall Vaoour Phase 
25 Molecular Weight 18.85 18.85 

26 Molar Densitv lkamolelm3) 0.2088 0.2088 

27 Mass Oensity (k.g/m3) 3.936 3.936 

28 Act. Volume Flow lm3/h) 1.392e+004 1.392e+004 

29 Mass Enthalpy (kJ/lq¡) -4100 -4100 

30 Mass Entroe~ (l<,Jlk~-c¡ 9.102 9.102 

31 Heat cae:acit~ (l<,J/kgmole-C) 39.11 39.11 

32 Mass Heat Capacitv (kJ/ko-C) 2.074 2.074 

33 LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basis CStd) lkJ/kal 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fraction [Vol. Basisl 1.000 1.000 

36 Phase Fraction ~ass Basisj 1.000 1.000 

37 Partíal Pressure of C02 ~Pa) 0.0000 -
36 Cost Based on Flow (Costls) 0.0000 0.0000 

39 Act. Gas Flow IACT m3/h) 1.392e+004 1.392e+004 

40 A\/ll. LiQ. Densitv Ckomolelm3) 17.35 17.35 ., Soocific Hoot lkJ/kamole-Cl 39.11 39.11 

42 Std. Gas Flow (STO m3/h) 6.8738+004 6.873e+004 

43 std. kteal qg. Mass Densit~ (kglm3) 327.1 327.1 .. Act. Lia. Flow lm3/sl - -
45 Z Factor 0.9825 0.9825 

46 Watson K 18.56 18.56 

47 Usar Property - -
46 Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 -
•• Col(Co - R) 1.270 1.270 

50 Cp/Cv 1.296 1.296 

51 Heatof Vap. (kJ/kgmole) 1.2338+004 -
52 Klnematic Viscoslt~ (cSt) 2.684 2.684 

~ LiQ. Mass Density (§!!!, Cond~g/m3) - -
54 Ua. Vol. Flow IStd. Condl lm3/h) - -
55 LiQuid Fraction 0.0000 0.0000 

58 MolarVolume (m3/kgmole) 4.790 4.790 

57 Mass Heat of Vao. l kJ/kal 654.3 -
58 Phase Fraction [Molar Basisl 1.0000 1.0000 

59 Surface Tension ldvne/cml - -
60 Thennal Conductivlty IW/m-Kl 2.897e-002 2.897e-002 

61 Viscoslty lr.P\ 1.057e-002 1.057e-002 

62 Cv ISemi-ldean lkJ/kamole-Cl 30.79 30.79 
03 A spen T echnology lnc. A s pen HYSYS Version 7.2 (24.0.0 . 7263) Page 1 of3 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación weymouth.hsc -2 LEGENDS -3 aspen Burlinglon, MA UnitSet: SI ._ 

4 USA - DalefTime: Sun Apr 1917:10:14 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -..!.... Material Stream: 1 (continued) 
B Property Package: Peng-Robinson 

9 ._ PROPERTIES 
10 

11 Overall Vaoour Phase 

12 Mass Cv (Semi-Idea O (kJ/kg-C) 1.633 1.633 

13 Cv ~J/kgmole-C) 30.18 30.18 

14 Mass Cv (kJ/kg-C) 1.601 1.601 

15 Cv (Ent. Melhod) (kJ/kgmole-C) - -
16 Mass Cv (Ent. Melhod) ~Jlkg-c¡ - -
17 Co/Cv (Enl Method) - -
18 Reid VP al 37.8 e (kPa) - -
19 True VP al 37.8 e (kPa) - -
20 Lia. Vol. Flow - SumlStd. Condl lm3/hl 0.0000 0.0000 

21 Viscosilv lndex 14.20 14.20 

22 - COMPOSITION 
23 

24 

25 
Overall Phase Vapour Fraclion 1.0000. 

26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -27 (kgmolelh) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Melhane 2496.0588. 0.8587. 40044.0224 • 0.7307. 133.7502. 0.7983 . 

29 Et han e 244.1702. 0.0840. 7342.1733. 0.1340. 20.6425 . 0.1232 . 

30 Propane 87.2036. 0.0300. 3845.4189 . 0.0702. 7.5895. 0.0453. 

31 n-Butane 34.8815 . 0.0120. 2027.4497 . 0.0370. 3.4763. 0.0207. 

32 n-Pentane 6.6856. 0.0023. 482.3736. 0.0088. 0.7660 . 0.0046. 

33 Nitrogen 37.7882 . 0.0130. 1058.5621 • 0.0193. 1.3127 . 0.0078. 

34 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

35 ._ 
36 

Vapour Phase Phase Fraction 1.000 

37 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -38 (kgmolelh) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983 

40 Et han e 244.1702 0.0840 7342.1733 0.1340 20.6425 0.1232 

41 Propane 87.2036 0.0300 3845.4189 0.0702 7.5895 0.0453 

42 n-Butane 34.8815 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207 

43 n-Pentane 6.6856 0.0023 482.3736 0.0088 0.7660 0.0046 

44 Nitrogen 37.7882 0.01 30 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078 

45 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

46 ._ K VALUE 
47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Melhane - - -
50 Elhane - - -
51 Propane - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nilrogen - - -
55 

56 
UNIT OPERA TIONS 

57 FEEDTO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 Comoressible Gas Pioe: CGP-100 [ 1 

59 - UTILITIES 
60 

61 (No uliliües reference lhls slream) 

62 

63 Asoen Technoloav lnc. Asoen HYSYS Version 7.2 124.0 .0.7263) Paae 2 of 3 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación weymouth.hsc -2 LEGENDS -3 aspen Burlington, MA UnitSet: SI ._ 

4 USA - DatefTime: Sun Apr 1917:10:14 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -..!.... Material Stream: 1 (continued) 
8 Property Package: Peng-Robinson 

9 ._ PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Soecification IActivel: 474.9 kPa • 

15 Flow Specificalion (Active) 1 Molar: 2907 kgmole/h 1 Mass: s.4aoa+oo4 kaih • I Std Ideal Liq Volume: 167.5 m3/h 

16 - User Variables 
17 

18 

19 
NOTES 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 

25 ._ 
26 -27 -28 -29 ._ 
30 ._ 
31 -32 -33 -~ 
35 ._ 
36 -37 -38 -39 -40 ._ 
41 -42 -43 -44 

45 -46 ._ 
47 -48 -49 -50 

51 ._ 
52 ._ 
53 -54 -55 

56 ._ 
57 -58 -59 -60 -61 

62 
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Anexo 22. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto, 
con presión de salida obtenido a partir de la Ecuación de Panhandle A95.

95 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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1 Case Name: gasodudo gas natural_condiciones salida ecuación panhandle A.hsc -
2 LEGENDS -
3 aspen Burlington, MA Unit Set: SI -
~ USA 

5 
Datemme: Sun Ar>< 1917:12:27 2015 

~ Fluid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 -
8 Propeny Package: Peng-Robinson 

.! CONDITIONS 
10 

11 Overall Vaoour Phase 
12 Vapour I Phase Fraction 1.0000. 1.0000 

13 Temoerature: IC\ 5.300. 5.300 

14 Pressure: (kPa) 513.6. 513.6 

15 MolarFlow l komole/hl 2907 2907 

16 MassFlow lka/h) 5.4808+004 • 5.480••004 

17 Std Ideal LiQ Vol Flow (m3/h) 167.5 167.5 

18 Molar Enthalov l kJ/kamolel -7.7308•004 -7.730e•004 

19 MolarEntropy (kJlkamole-C) 170.9 170.9 

20 HeetFlow lkJ/hl -2.247e+008 -2.247e+008 

21 Lio Vol Flow t!llStd Cand lm3/h) - -
~ PROPERTIES 
23 

24 Overall Vaoour Phase 
25 Molecular Walght 18.85 18.85 

26 Molar Densltv lkamole/m3) 0.2262 0.2262 

27 Mass Density (kg/m3) 4.263 4.263 

28 Act. Volume Flow (mJ/hl 1.2858•004 1.285a•004 

29 Mass EnthalEY (kJ/kg) - ~ -- -4100 

30 Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.066 9.066 

31 Heat Caoacitv lkJlkomole-Cl 39.17 39.17 

32 Mass Heat Caoacitv lkJ/ka-Cl 2.078 2.078 

33 LHV Vol Basis (Std) (kJlkgmole) 9.101e•005 9.101e•005 

34 LHV Mass Basls IStd) lkJ/kal 4.827e•004 4.827e•004 

35 Phase Fraction [Vol. Basisl 1.000 1.000 

36 Phase Fraction {Mass Basis] 1.000 1.000 

37 Partlal Pressure of C02 lkPal 0.0000 -
38 Cost Basad on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 

39 Act. Gas Flow IACT m3/h) 1.2858•004 1.285e•004 

40 Avg. Liq. Oenslty lkamole/m3) 17.35 17.35 

41 Soeciflc Heat n<.l/kamole-C\ 39.17 39.17 

42 Std. Gas Flow ISTD m3/h) 6.873e+004 6.873e•004 

43 Std. Ideal L!g. Mass Oensity (k!!!m3) ~ -- 327.1 ---.. Ad. Llo.Flow lm3/s) - -
45 ZFactor 0.9810 0.9810 .. Watson K 18.56 18.56 

47 User Prooertv - -
48 Partlal Pressure of H2S {kPa) 0.0000 -
49 Co/ICo - Rl 1.269 1.269 

50 Co/Cv 1.298 1.298 

51 HeatofVe~. (kJ/kgmole) 1.227e+004 -
52 Klnematlc Viscosity (cstl 2.480 2.480 

53 LIQ. Mass Denslty (Std. Cond) (kg/m3} - -
54 Llo. Vol. Flow IStd. Cond) (mJ/hl - -
55 L!Quld Fraction 0.0000 0.0000 

56 MolarVolume (m3/kgmole) 4.422 4.422 

57 Mass Heat of Veo. (kJ/kQ) 651.1 -
58 Phase Fradlon !Molar Basisl 1.0000 1.0000 

59 Surface Tension (dyne/cm) - -
60 Thermal Conductivitl ~/m-!5) 2.901e-002 2.901e-002 

61 Vlscaslty (cP\ 1.057e-002 1.057e-002 

62 Cv 15eml-ldeaD lkJ/kamole-C) 30.85 30.85 

63 Aspen Technoloov lnc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Paoe 1 of3 
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1 Case Name: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación panhandle A.hsc -
2 LEGENDS -
3 aspen - Burlington, MA UnitSet: SI - <Jt 
4 USA - Date/Time: Sun Apr 1917:12:27 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -
7 Material Stream: 1 (continued) 
8 Property Package: Peng-Robinson 

9 

10 
PROPERTIES 

11 Overall Vaoour Phase 

12 Mass Cv rSemi-ldeaO O<J/ka-Cl 1.637 1.637 

13 Cv (kJ/kgmole-C) 30.18 30.18 

14 Mass Cv (kJ/kg-Cl 1.601 1.601 

15 Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - -
16 Mass Cv (Ent. Methodl O<J/ka-Cl - -
17 Cp/Cv (Ent. Method) - -
18 Reid VP at 37.8 e (kPa) - -
19 True VP at 37.8 e (kPa) - -
20 Liq. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 

21 Viscosttv lndex 13.48 13.48 

22 - COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 . 
25 

26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION UQUID VOLUME UQUID VOLUME -
27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2496.0588. 0.8587. 40044.0224 • 0.7307 . 133.7502. 0.7983 . 

29 Ethane 244.1702. 0.0840. 7342.1733. 0.1340 . 20.6425 . 0.1232. 

30 Propane 87.2036. 0.0300. 3845.4189. 0.0702 . 7.5895. 0.0453. 

31 n-Butane 34.8815. 0.0120 . 2027.4497. 0.0370 . 3.4763. 0.0207 . 

32 n-Pentane 6.6856. 0.0023 . 482.3736. 0.0088 . 0.7660. 0.0046. 

33 Nitroaen 37.7882. 0.0130 . 1058.5621 • 0.0193 . 1.3127. 0.0078. 

34 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

35 - VapourPhase Phase Fraction 1.000 
38 

37 COMPONENTS MOLARFLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983 

40 Ethane 244.1702 0.0840 7342.1733 0.1340 20.6425 0.1232 

41 Propane 87.2036 0.0300 3845.4189 0.0702 7.5895 0.0453 

42 n-Butane 34.8815 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207 

43 n-Pentane 6.6856 0.0023 482.3736 0.0088 0.7660 0.0046 

44 Nitroaen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078 

45 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

46 - KVALUE 
47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane - - -
50 Ethane - - -
51 Propane - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nitrooen - - -
55 - UNIT OPERATIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 Compressible Gas Pipe: CGP-100 1 1 

59 

60 
UTILITIES 

61 (No utilities reference this stream) 

62 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación panhandle A.hsc -2 LEGENDS -3 aspen :r Burlington, MA UnitSet: SI 

4 USA - Daternme: Sun Apr 1917:12:27 2015 
5 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 

10 
PROCESS UTILITY 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Specification (Active): 513.6 kPa • 

15 Flow Specif1CStion (Active) 1 Molar: 2907 kgmole/h 1 Mass: 5.480e+004 kg/h • I Std Ideal Liq Volume: 167.5 m3/h 

16 - User Variables 
17 

18 - NOTES 
19 

20 

21 - Description 
22 

23 

24 -25 -26 -27 -28 -29 -30 -31 -32 -33 -34 -35 -36 -37 -38 

39 -40 -41 -42 -43 

44 -45 -46 -47 -46 -49 

50 -51 -52 -53 -54 -55 -56 -57 -58 -59 -60 -61 -62 
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Licensed to: LEGENDS • Specffied by user. 



Anexo 23. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto, 
con presión de salida obtenido a partir de la Ecuación de Panhandle B96.

96 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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J.. Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuación panhandle B.hsc 
2 LEGENDS >-
3 aspen 1 Burlington, MA Unit set: SI 

>-• USA 
>- Date/Time: Sun Apr 1917:14:13 2015 
5 

.!. Fllid Package: Basis-1 
7 Material Stream: 1 >-
8 Property Package: Peng-Robinson 

.!. CONOITIONS 
10 

11 Overa U Vaoour Phase 
12 Vapour I Phase Fraction 1.0000 . 1.0000 

13 Temoerature: ICl 5.300. 5.300 

14 Pressure: (kPa) 525.5 . 525.5 

15 Molar Flow <kamole/hl 2907 2907 

16 Mass Flow (kalhl 5.480e+004 • 5.480e+004 

17 std Ideal LiQ Vol Flow (m3/h) 167.5 167.5 

18 Molar Enthatov lkJ/kamolel -7.731e+004 ·7.731e+004 
19 Molar Entropy (kJ/kamol&-C) 170.7 170.7 

20 HeatFlow (kJ/hl -2.247e+008 -2.247e+008 

21 Lia Vol Flow tmSld Cond (m3/hl - -
~ PROPERTIES 
23 

24 Overa U Vaoour Phase 
25 Molecular Weiaht 18.85 18.85 

26 Molar Densitv íkomolelm3l 0.231 5 0.2315 

27 Mass Oensitv Cka/m3l 4.364 4.364 

28 Act. Volume Flow (m3/h) 1256e+004 1.258e+004 

29 
>-

Mass Enthalpy (kJ/kg) -4101 -4101 

30 Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.058 9.058 

31 Heat Caoacitv lkJ/komole-Cl 39.19 39.19 

32 Mass Heat Caoacitv O<Jlka-Cl 2.079 2.079 

33 LHV Vol Basis (Stdl O<J/komolel 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basis (std) (kJ/kol 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fraction !Vol. Basisl 1.000 1.000 

36 ?hase Fraction IMass Basis] 1.000 1.000 

37 Partial Pressure ofC02 ~Pa) 0.0000 -
38 Cost Basad on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 

39 Act. Gas Flow <ACT m3/hl 1.258e+004 1.258e+004 

40 Avg. L iQ. Density (kgmolelm3) 17.35 17.35 ., ~cificHeat lkJ/kamole-Cl 39.19 39.19 

•2 Std. Gas Flow (STO m3/h) 6.673&+004 6.673e+004 

43 Std. Ideal LiQ. Mass Density (kg/m3) 327.1 327.1 .. Act. Llq. Flow (m31s) - -
45 ZFactor 0.9806 0.9806 

46 Watson K 18.58 18.58 

47 User ProOArtv - -
46 Pertlel Pressure of H2S (kPa) 0.0000 -
49 Co/ICo - R\ 1289 1.269 

50 Co/Cv 1.298 1.298 

51 HeatofVae. (kJlkgmole) 1226e+004 -
52 Kinemalic Viscosity lcStl 2.424 2.424 

53 UQ. Mass Densltv (std. Cond) Ckotm3l - -
54 Ua. Vol. Flow ISld. Condl (m3/hl - -
55 UQu Id Fraction 0.0000 0.0000 

58 MolarVolume (m3/kgmole) 4.320 4.320 

57 Mass Heat of Vao. lkJ/kal 850.1 -
58 Phase Fraction ~olar BasisJ 1.0000 1.0000 

59 SUrface Tenslon ldvne/cm) - -
60 Thermal Conductivity IW/m-Kl 2.902&-002 2.902&-002 

61 Viscosity Ir.PI 1.05Be-002 1.058&-002 

82 cv rsemi-ldean lkJlkomole-C\ 30.87 30.87 
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación panhandle B.hsc -2 LEGENDS -3 aspen :r Burlington, MA UnitSet: SI 

4 USA - Datefrime: Sun Apr 1917:14:13 2015 
5 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 

10 
PROPERTIES 

11 Overall Vaoour Phase 

12 Mass Cv (Semi-Idean (kJ/ka-Cl 1.638 1.638 

13 Cv (kJ/kgmole-C) 30.19 30.19 

14 Mass Cv (kJ/kg-C) 1.801 1.601 

15 Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - -
16 Mass Cv íEnt. Methodl O<J/ka-Cl - -
17 Co/Cv íEnt. Methodl - -
18 Reid VP at 37.8 e O< Pal - -
19 True VP at 37.8 e (kPa) - -
20 Liq. Vol. Flow - Sum(std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 

21 Viscos~y lndex 13.26 13.26 

22 - COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase Vapour Frection 1.0000. 
25 

26 COMPONENTS MOLARFLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME UQUID VOLUME -27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2496.0588 . 0.8587. 40044.0224 • 0.7307 . 133.7502 . 0.7983. 

29 Et ha ne 244.1702. 0.0840 . 7342.1733. 0.1340. 20.6425. 0.1232. 

30 Propane 87.2038. 0.0300 . 3845.4189. 0.0702 . 7.5895. 0.0453. 

31 n-Butane 34.8815 . 0.0120 . 2027.4497. 0.0370. 3.4763 • 0.0207. 

32 n-Pentane 6.6856. 0.0023. 462.3736. 0.0088. 0.7660 . 0.0046. 

33 Nitroaen 37.7882. 0.0130 . 1058.5621 • 0.0193. 1.3127 . 0.0078 . 

34 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

35 - Vapour Phase 
36 

Phase Fraction 1.000 

37 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIOUID VOLUME LIOUID VOLUME -38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983 

40 Et ha ne 244.1702 0.0840 7342.1733 0.1340 20.6425 0.1232 

41 Prooane 87.2036 0.0300 3845.41 89 0.0702 7.5895 0.0453 

42 n-Butane 34.8815 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207 

43 n-Pentane 6.6856 0.0023 482.3736 0.0088 0.7660 0.0048 

44 Nitrogen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078 

45 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

46 - KVALUE 
47 

46 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Methane - - -
50 Ethane - - -
51 Propane - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nitroaen - - -
55 - UNIT OPERA TIONS 
56 

57 FEED TO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 Comoressible Gas Pioe: CGP-100 1 1 

59 - UTILITIES 
60 

61 ( No utilities reference this stream l 

62 

63 Aspen Technoloov lnc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Paoe 2 of 3 
Licensed to: LEGENDS • Specffied by user. 



268

1 Case Na me: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación panhandle B.hsc -2 LEGENDS -3 aspen .. Burlington, MA UnitSet: SI 

4 USA - DatefTime: Sun Apr 1917:14:13 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Specification (Active): 525.5 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2907 kgmolelh 1 Mass: 5.480e+004 kg/h • I std Ideal Liq Volume: 167.5 m3lh 

16 - User Variables 
17 

18 - NOTES 
19 

20 

.!! Description 
22 

23 

24 -25 -26 -27 -2B -29 -30 -31 -32 ...... 
33 ...... 
34 -35 -36 -37 -38 

39 ...... 
40 -41 -42 -2 
44 ...... 
45 ...... 
46 -47 -48 -49 -50 ...... 
51 -52 -53 -54 

55 ...... 
56 -57 -58 -59 -60 

61 ...... 
62 
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Anexo 24. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto, 
con presión de salida obtenido a partir de la Ecuación de IGT97.

97 Datos obtenidos a partir de simulación realizada en software ASPEN HYSYS volumen 
7.2.
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1 
Case Name: gasoducto gas natural_condlciones saMda ecuación IGT.hsc """" .1. LEGENDS 

3 aspen Burlington, MA UnitSet: SI 
"""" 4 USA 

"""" Datemme: Sun Apr 19 17:15:42 2015 5 

6 Fluk1 Package: Basts-1 """" 7 Material Stream: 1 
"""" 8 Property Package: Peng-Robinson 

• """" CONDITIONS 
10 

11 Overa U Vapour Phase 

12 Vaoour I Phase Fraciion 1.0000 . 1.0000 

13 Temoerature: (C) 5.300. 5.300 

14 Pressure: (kPa) 513.9. 513.9 

15 Molar Flow (kgmole/h) 2907 2907 

16 Mass Flow (ka/hl 5.48De+004. 5.480e+004 

17 Std Ideal LIQ Vol Flow (mJ/h) 167.5 167.5 

18 Molar Enthalpy (kJ/kgmole) • 7. 73De+004 -7. 730e+004 

19 Molar Entroov (kJ/kamol&-Cl 170.9 170.9 

20 HeatFlow (l<J/h) -2.247e+008 -2.247e+008 

21 Liq Vol Flow @Std Cond (m3/h) - -
22 

"""" PROPERTIES 
23 

24 Overall Vaoour Phase 

25 Molecular Weiaht 18.85 18.85 

28 Molar Denslty (kgmole/mJ) 0.2262 0.2262 

27 Mass Densitv Cka/mJ) 4.265 4.265 

28 Act. Volume Flow (mJ/hl 1.285e+004 1.285e+004 

29 Mass Enlhalpy (kJ/kg) -4100 -4100 

30 Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.066 9.066 

31 Heat Caoacltv O<J/kamole-Cl 39.17 39.17 

32 Mass Heat Capacitv O<Jlka-Cl 2.078 2.078 

33 LHV Vol Basis fStdl lkJ/komolel 9.101e+005 9.101e+005 

34 LHV Mass Basls (Stdl CkJ/kal 4.827e+004 4.827e+004 

35 Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000 

36 Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000 

37 Partial Pressure of C02 (kPal 0.0000 -
38 Cost Based on Flow (Cost/sl 0.0000 0.0000 

39 Acl. Gas Flow (ACT m3/h) 1285e+004 1.285e+004 

40 Avg. Llo. Denslty (kamole/mJl 17.35 17.35 ., Specific Heat O<J/kamole-Cl 39.17 39.17 

42 Std. Gas Flow (STO mJ/h) 6.873e+004 6.873e+004 

43 Std. Ideal Lla. Mass Denslty (kg/mJ) 327.1 327.1 

44 Act. Llo. Flow (m3/s) - -
45 ZFactor 0.9810 0.9810 

46 WatsonK 18.56 18.56 

'7 User Prooertv - -
46 Partlal Pressure of H2S (l<Pa) 0.0000 -
49 Col(Co - Rl 1.269 1.269 

so Cp/Cv 1.298 1.298 

51 HeatotVao. (kJ/kgmolel 1227e+004 -
52 Kinematlc Vi.scosity (cstl 2.479 2.479 

53 Liq. Mass Densltv (Std. Cond) Cka/mJl - -
54 Llo. Vol. Flow IStd. Condl lmJ/h) - -
55 LIQuld Fraction 0.0000 0.0000 

56 Molar Volume (mJ/kgmole) 4.420 4.420 

57 Mass Heat ofVao. (kJ/kol 651.0 -
58 Phase Fraction !Molar Basisl 1.0000 1.0000 

59 Surface Tension (dvne/cml - -
60 Thermal Conductivity (W/m-K) 2.901e-002 2.901&-002 

61 Viscosltv (cP\ 1.057e-002 1.057&-002 

62 Cv (5emi-ldeaD O<J/kamole-C) 30.85 30.85 
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1 ...... Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuación IGT.hsc 
2 LEGENDS ...... 
3 aspen Burlington, MA UnitSet: SI ...... 
4 USA ...... Date/Time: Sun Apr 1917:15:42 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -7 Material Stream: 1 (continued) -8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROPERTIES 
10 

11 Overall Vapour Phase 

12 Mass Cv (Semi-ldeaO (kJ/kg-C) 1.637 1.637 

13 Cv (kJ/kgmole-C) 30.18 30.18 

14 MassCv (kJ/kg-C) 1.601 1.601 

15 Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - -
16 Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -
17 Cp/Cv (Ent. Method) - -
18 Reid VP at 37.8 e (kPa) - -
19 True VP at 37.8 e íkPa\ - -
20 Lia. Vol. Flow - Sum(Sld. Cond\ ím3/hl 0.0000 0.0000 

21 Viscosltv lndex 13.47 13.47 

22 - COMPOSITION 
23 

24 - Overall Phase Vapour Fraction 1.0000. 
25 

26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

28 Methane 2496.0588. 0.8587. 40044.0224 • 0.7307. 133.7502. 0.7983 . 

29 Ethane 244.1702. 0.0840. 7342.1733 . 0.1340 . 20.6425. 0.1232. 

30 Propano 87.2036 . 0.0300. 3845.4169 . 0.0702 . 7.5895. 0.0453 . 

31 n-Butane 34.8815. 0.0120. 2027.4497 . 0.0370 . 3.4763. 0.0207. 

32 n-Pentane 6.6856. 0.0023. 482.3738. 0.0088. 0.7660. 0.0046. 

33 Nitrogen 37.7882. 0.0130. 1058.5621 • 0.0193. 1.3127. 0.0078 . 

34 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

35 - Vapour Phase Phase Fraction 1.000 
36 

37 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASSFLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME -38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION 

39 Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983 

40 Ethane 244.1702 0.0840 7342.1733 0.1340 20.6425 0.1232 

41 Propano 87.2036 0.0300 3845.4189 0.0702 7.5895 0.0453 

42 n-Butane 34.8815 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207 

43 n-Pentane 6.6856 0.0023 482.3736 0.0088 0.7660 0.0046 

44 Nitrogen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078 

45 Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000 

48 - K VALUE 
47 

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY 

49 Melhane - - -
50 Ethane - - -
51 Propane - - -
52 n-Butane - - -
53 n-Pentane - - -
54 Nitroaen - - -
55 - UNIT OPERA TIONS 
56 

57 FEEDTO 1 PRODUCT FROM 1 LOGICAL CONNECTION 

58 Compressible Gas Pipe: CGP-100 1 1 

59 - UTILITIES 
60 

61 (No utilities reference this stream) 

62 
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1 Case Name: gasoducto gas natural_ condiciones salida ecuación IGT.hsc 
2 LEGENDS -
3 aspen Burlington, MA UnitSet: SI -
4 USA - DatefTime: Sun Apr 19 17:15:42 2015 5 

6 Fluid Package: Basis-1 -
7 Material Stream: 1 (continued) -
8 Property Package: Peng-Robinson 

9 - PROCESS UTILITY 
10 

11 

12 - DYNAMICS 
13 

14 Pressure Specification (Active): 513.9 kPa • 

15 Flow Specification (Active) 1 Molar: 2907 kamole/h 1 Mass: 5.480e+004 kg/h • I Std Ideal Liq Volume: 167.5 m3/h 

16 - User Variables 
17 

18 - NOTES 
19 

20 

21 

22 
Description 

23 

24 -
25 -
26 -
27 -
28 -
29 -
30 -31 -32 -
33 -
34 -
35 -
36 -
37 -
38 -
39 -
40 -41 -42 -
43 -
44 

45 -
46 -
47 -
48 -
49 -
50 -
51 -
52 -
53 -
54 -55 -
56 -
57 -
58 -
59 -
60 -61 -
62 
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Anexo 25. Diagrama de flujo del proceso propuesto por Acuña-Díaz (2014) en su
estudio de prefactibilidad técnico de una terminal de importación de GNL en Costa
Rica. (Para facilidad ver archivo pdf adjunto)
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Anexo 26. Diseño del regasificador propuesto por los autores. 
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Anexo 27. Localización de la terminal de importación de Gas Natural Licuado en
Puerto Moín, Limón, según Acuña-Díaz (2014)98.

98 Figura tomada de Acuña-Díaz, O. (2014), Estudio de prefactibilidad técnico y financiero
para evaluar la conveniencia de una terminal de importación de gas natural licuado en las 
cercanías del puerto Moín, Limón, p. 89.
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