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Resumen

Este trabajo final de graduacién propone y disefia la etapa de regasificacion de un
proyecto de aprovechamiento de gas natural como combustible en Costa Rica. El
proyecto planteado contempla importacion de gas natural licuado (GNL) en estado
criogénico mediante bugues metaneros, por lo que este GNL debe ser regasificado para
la distribucién y el aprovechamiento de los consumidores finales.

El documento se compone de ocho capitulos, mediante los cuales se logra
contextualizar este proyecto para su desarrollo en las zonas costeras costarricenses y
se establece una propuesta de disefio para la regasificacion del GNL a la demanda

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

e Capitulo 1: Delimitacion del Proyecto, justificacion del GNL como combustible de

transicion hacia energia renovables, alcances y limitaciones.
e Capitulo 2: Metodologia empleada para el acceso a la informacion, descripcion

del software HYSYS de Aspentech® volumen 7.2, como herramientas
tecnolégicas utilizadas para simulacion de procesos termodinamicos y del

software Solid Works® version 2013 para el disefio mecéanico del regasificador.
e Capitulo 3: Perspectiva del uso del gas natural, se incluye la base teorica para el

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

de las tecnologias empleadas propiamente en la etapa de regasificacion.
e Capitulo 4: Evaluacion y comparacion de nueve aspectos significativos en las

ocho tecnologias estudiadas, esto mediante un cuadro resumen.
e Capitulo 5: Condiciones de disefio y seleccion de la tecnologia de regasificacion.

Se analizan las condiciones de operacién, parametros 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
contextualizacion del proyecto en cuanto a ubicacion de consumidores finales y
fluidos térmicos disponibles, se seleccion6 la tecnologia empleada para

regasificar el gas natural licuado.
e Capitulo 6: Propuesta de disefio del regasificador, a partir del calculo de energia

calorica requerida. Se estable un disefio de intercambiador de calor tipo bastidor



abierto que emplea agua de mar como fluido caliente y GNL como fluido frio, el
cual se construye en la aleacion de aluminio SB-2216063-T5 (segun cédigo
ASME), en un arreglo tubular de distribucién rectangular y con un area total de

30 m2.
Capitulo 7: Formas de distribucion del gas natural y la propuesta de disefio. Se

definen las dos posibles formas de distribucion del gas natural y se justifica la
seleccién del gasoducto como medio de transporte del gas natural hasta los
consumidores finales definidos, la Planta Térmica de Moin y la Nueva Refineria
de RECOPE. Luego de las etapas de regasificacion, medicion y odorizacion en la
terminal de importacion, 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 disefio del gasoducto se realizé de acuerdo a las normas y
estandares internacionales segun ANSI (American National Standards Institute),
ASME (American Society of Mechanical Engineers), ASTM (American Society for

Testing and Materials) y APl (American Petroleum Institute).
Capitulo 8: Evaluacion del cumplimiento de los objetivos, se establece que las

tecnologias de regasificacion de Bastidor Abierto con Agua de mar y Aire
Ambiente de conveccion forzada son adecuadas para su implementacién en
Costa Rica, segun las condiciones de disefio consideradas. Ademas, se concluye
que el gasoducto es la forma de distribucion mas ventajosa respecto al

transporte como gas natural comprimido.
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Capitulo 1: Introduccién

1.1 Objetivos

1.1.1 Objetivos General

Diseflar con base en la seleccion de la tecnologia mas adecuada, los equipos

mecanicos de un regasificador para gas natural.

1.1.2 Objetivos Especificos

1.

Analizar las tecnologias existentes para el manejo de gas natural en el

proceso de regasificacion.
Definir las condiciones de manejo a las cuales estara expuesta la tecnologia

seleccionada.
Seleccionar la tecnologia mas apropiada para las condiciones antes

definidas.
Disefiar los equipos mecanicos de un regasificador para gas natural licuado.
Definir las formas de distribucién del gas natural y proponer un disefio,

posterior a la etapa de regasificacion.
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1.2 Justificacion del Tema
La creciente demanda energética que tiene el pais, asi como el incremento en los

precios de los combustibles tradicionales como el diesel, la gasolina y el bunker en el
mercado internacional, ha implicado que Costa Rica inicie un proceso de diversificacion
en el uso de los combustibles y el empleo de nuevas fuentes energéticas alternativas.
Es por ello que desde hace algun tiempo atrds y con especial interés en los ultimos tres
afnos, 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 transicion entre los
combustibles derivados del petréleo y otras fuentes de energia renovable alternativas.
La idea es implementar el GN en muchas de las actividades de demanda energética
nacional, dentro de las cuales destaca la generacién de energia 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 implementacion puede ser un
proceso mas directo y de corto plazo, pues existe la posibilidad de apoyarse en
tecnologia desarrollada y utilizada de muy buena manera en el mercado europeo,

asiatico y norteamericano.

El gas natural posee ciertas ventajas que favorecen su uso respecto al bunker, gasolina
o diesel, una de ellas es el precio en el mercado internacional. Para agosto del 2015 se
reporta un valor de $180,30 (dblares americanos) por cada metros cubico de GNL,
mientras que para el banker 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 proporcion de 1:1,8. Es decir, 1 litro de diesel equivale a 1,8
litros de gas natural licuado energéticamente hablando, lo cual adn representa una
favorabilidad economica 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 econdémico, sino por su posicionamiento dentro del mercado mundial, pues
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existe una amplia disponibilidad de fuentes en el ambito mundial capaces de generarlo.
En contra parte, el grado de implementacion del GNL como combustible, resulta mucho
menor que el de los derivados del petroleo, esta diferencia es especialmente notable e
incremental en el continente americano, donde su penetracion 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, ademas que se mantiene regulado sin tanta especulaciéon y fluctuaciones,

situacién que si ocurre con los combustibles fésiles 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 econémica para introducir
el gas natural como combustible alternativo en Costa Rica, SNC-Lavalin y Enerchem

(2012) considera en los proximos 25 afios que:

(@) En Costa Rica actualmente no se produce o consume gas
natural; (b) hay planes de expansion y modernizacion en la
capacidad de generacion de electricidad por via térmica (p. €j. La
planta de Moin que se convertira a ciclo combinado); (c) los
planes de expansion de la Refineria de Moin en el Caribe podrian
potenciar, en caso de materializarse, el uso de gas natural para la
produccion de hidrégeno 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 podria
impulsar el uso del gas natural como combustible industrial (p.
25).

En vista de lo anterior, abastecer parte de la demanda energética del pais con gas
natural, resulta una opcion muy atractiva y rentable; sin embargo, esta decision tiene un

trasfondo muy profundo a nivel de desarrollo ingenieril y de implementacion de
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tecnologias, 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 ademas del beneficio
econdémico, 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 Ecologicas
El gas natural tiene una combustion limpia, se le considera como una fuente de energia
ecologica, que practicamente no contamina el ambiente. Esto lo explica GASNOR

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

el petréleo y entre un 40 % y 50 % menos que el Carbon. El beneficio ecoldgico
gue 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 minimo, con lo que favorece la proteccién de la

atmosfera y reduce su contribucién hacia los gases del efecto invernadero.
e No desprende en su combustion cenizas, residuos soélidos ni tampoco éxidos de

azufre, responsables de la contaminacion urbana.
e Contribuye a la conservacion de los bosques, al reemplazar el consumo de lefia

para fines domésticos e industriales.
e Su transporte y distribucion por cafierias enterradas hacen que su impacto sobre

el paisaje sea minimo.

1.2.2 Seguridad que ofrece
En cuanto a las ventajas de seguridad, Ministerio de Energia y Minas de Peru (2009)

recalca las siguientes:

e Los productos de la combustion completa del gas natural son vapor de agua y

diéxido de carbono.
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» En caso de distribucion 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 cafierias subterraneas. Ademas, como es mas
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 encendera. Esto reduce la posibilidad de un

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

gue el gas natural llega a los clientes odorizado por medio de la adicion de
sustancias como el mercaptano, que permite que sea detectado por el sentido

del olfato.

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

medidas preventivas para evitar la corrosion causada por el fluido de trabajo.
e Los subproductos del proceso de combustion del gas natural no son corrosivos.

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

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

combustibles. EI Gas Natural reporta un octanaje de aproximadamente de 130,
en contraparte por ejemplo, de la gasolina regular que presenta un octanaje de
91. Ademas, el gas natural presenta valores de poder -calorifico (calor
desprendido al quemar una unidad de masa) superiores a los combustibles
convencionales. El valor del poder calorifico registrado para el gas natural es de
47 MJ/kg, mientras que para una gasolina tipica es de 60 kJ/kg (GNV, 2010).

Por las caracteristicas propias de la cadena de valor que caracteriza el
aprovechamiento de gas natural, la participacion en cualquiera de sus eslabones se
vuelve una decisibn compleja que conlleva un andlisis exhaustivo desde el punto de

vista de mercado, técnico y econémico.

14



Por ello, iniciar con la investigacion técnica relacionada, analizar las diversas ofertas de
tecnologia existentes en el mundo, estudiar bibliografia referente al desarrollo de
proyectos y al manejo integral del gas natural, asi como definir las condiciones de
disefio de proyectos propias para la zona costera costarricense, son pasos
fundamentales que el pais 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 permitira orientar de manera certera, el desarrollo eventual de un proyecto

pais para la importacion del gas natural y la sustitucion de combustibles tradicionales.

Debido a los alcances del presente trabajo, aca se pretende abordar el analisis del
aprovechamiento de gas natural para la etapa de formacion no criogénica. Para ello se
inicia el estudio a partir del almacenamiento criogénico (condensado) y desde ahi hasta

la distribucion al consumidor final.

El enfoque que tratard con detalle este Trabajo Final de Graduacion, consiste en el
disefio del regasificador para un proyecto de abastecimiento de gas natural en la regién
de las costas costarricenses. Se elige esta zona, ya que el mismo, esta concebido para
trabajar a partir de gas natural licuado (GNL) importado, el cual llegaria por medio de
buques especializados en el transporte de fluidos criogénicos, a alguno de los dos
principales puertos del pais, a saber, Puerto Moin en la costa del Caribe y Puerto
Caldera en la costa del pacifico. La condicion 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 asi 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 regasificacion (transforma el
fluido de estado criogénico a gaseoso) esta contemplada en la zona cercana a estos
puertos y posterior a esta etapa, la empresa encargada del desarrollo del proyecto,
definird la manera en la que se distribuird el gas natural en su forma no criogénica a los

diversos puntos del pais.
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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 util para
emplearse como combustible, pues una vez que el gas fue regasificado por completo,
este se encuentra listo para su distribucion y utilizacién directa en las distintas
aplicaciones comerciales, industriales y de transporte para su consumidor. De una
regasificacion adecuada depende la eficiencia neta del aprovechamiento y ademas la
implementacion de la tecnologia idonea permite garantizar la vida atil de los equipos y
la generacion de gas natural de alta calidad.

De este modo, el presente Trabajo Final de Graduacion respalda su importancia al
proponer el disefio técnico de los regasificadores para las zonas costeras del pais y
ademas 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 afan 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 Energia 2015 — 2030.

El Plan Nacional de Energia 2015 — 2030 publicado por el gobierno en setiembre 2015
no contempla la utilizacion del Gas Natural dentro de la matriz energética nacional, esto
a pesar de las favorabilidades aca expuestas, no se asigna aun porcentaje especifico

alguno ni sector que pueda cubrir su demanda con GN.

Respecto a su inclusiébn como fuente energética alternativa, existe un ligero esfuerzo
orientado principalmente a la implementacion de gas natural comprimido (GNC) en la
flota vehicular costarricense, esto mediante la publicacion de dos decretos que
disminuirdn el impuesto selectivo de consumo a vehiculos que funcionen 100 %
eléctricos, hibridos, de gas natural y de gas de petréleo licuado, sin embargo es
importante destacar que el pais aun 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 pais estable Unicamente que representa otra posibilidad para la
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diversificacion de la matriz energética. Sin embargo sefiala que la introduccion de este
combustible en paises importadores requiere de volimenes de consumo importantes,
gue en el caso de Costa Rica se lograria incorporando el gas natural en la matriz
eléctrica, lo cual indica el plan que es poco probable debido a que el modelo de
generacion eléctrica que ha decidido el pais se basa en fuentes limpias y renovables,
independientes a los combustibles fosiles, recurriendo a la generacion térmica de
manera ocasional. Bajo esta linea de pensamiento el plan define dos acciones

estratégicas respecto a la posible implementacion del GN:

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

petréleo.

Acciones:

a. Crear la normativa para la regulacién de la cadena de suministro de gas natural.
Plazo: julio de 2017.

b. Elaborar andlisis de proyectos para la incorporacion del gas natural a la matriz

energética nacional. Plazo: permanente.”

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

caracteristicas a corto plazo.

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

aprovechamiento de gas natural como combustible y que forman parte del cambio
energeético 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: Direccion Sectorial de Energia (DSE), (2015). VII Plan Nacional de Energia 2015
-2030. Diversificar la matriz energética p 136.
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Sin embargo, en los ultimos afios la Refinadora Costarricense de Petroleo (RECOPE)
se ha interesado en la busqueda 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 implementacion a nivel nacional del Gas Natural como combustible alternativo en
un horizonte de andlisis de 25 afios. En este informe se consideran y analizan
elementos tales como la cadena de suministro y distribucion en Costa Rica, escenarios
de demanda local, oferta disponible en la regién, proyeccion del costo-beneficio de su
uso, andlisis de competitividad respecto a los productos sustitutos y la estrategia para la
introduccién y el uso del combustible en el pais. El contenido capitular de este informe
se muestra a continuacion.

Capitulo 1. Resumen Ejecutivo.

Capitulo 2. Analisis integral de la cadena de gas natural/gas natural licuado
(GNL).

Capitulo 3. Cadena de suministro recomendada para Costa Rica hasta el
usuario final.

Capitulo 4. Tamafio de lote o parcela de gas natural y la frecuencia de
embarque recomendada.

Capitulo 5. Oferta de GNL disponible en la regién a mediano y largo plazo.
Capitulo 6. Precios CFR del GNL en terminales de recibo en puertos
costarricenses, actual y proyectado respecto con respecto a sus sustitutos.
Capitulo 7. Programa de inversion de capital requerido (estimado clase V)
para la terminal de recibo, almacenamiento y regasificacion.

Capitulo 8. Programa de inversion (estimado clase V) y costo de operacion
para el resto de la cadena de suministro hasta el consumidor final.

Capitulo 9. Programa de inversiones desglosado por proyectos.

Capitulo 10. Proyeccién del costo-beneficio de toda la cadena de valor.
Capitulo 11. Analisis de la competitividad del gas natural con respecto a los

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

Rica.
También se dispone de un Trabajo Final de Graduacion de la Escuela de Ingenieria
Quimica de la Universidad de Costa, titulado como “Diagnéstico del plantel de RECOPE
en Moin para el almacenamiento de gas natural licuado”. En este trabajo de
graduacion, tal y como lo indica el titulo, se realiz6 un diagnéstico de las instalaciones
del plantel de RECOPE en Moin 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 ademas no existe suficiente
espacio para construir los tanques de almacenamiento. Sin embargo, RECOPE cuenta
con un terreno aledafo al plantel en el cual se podria desarrollar la infraestructura

requerida.

1.4 Alcance
En primer lugar, se brindard una contextualizacion del uso de gas natural como

combustible alternativo en Costa Rica. De forma tal, que el presente Proyecto Final de
Graduacion forme parte de la estrategia para implementar e incentivar el uso de gas
natural en el pais, como combustible de transicion hacia un futuro energético mas
sostenible. Ademas, se logren definir las ventajas competitivas del uso del gas natural
sobre los combustibles convencionales, entre ellas economicas, técnicas, de seguridad

y en especial ecoldgicas.

Se realizara un analisis exhaustivo de las tecnologias existentes en el mercado
internacional para el manejo de gas natural. Este analisis contemplard la investigacion y
el estudio de la amplia gama de tecnologias disefiadas para el manejo de gas natural
regasificado. Especificamente para los procesos de compresion, evaporacion y
distribucion correspondientes a la etapa de regasificacion del gas natural. Por lo tanto,
se investigard y se analizara los distintos procesos de regasificacion del gas natural y
los equipos involucrados en estos procesos.
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Por medio de este andlisis, se tendrd una base sélida para seleccionar la tecnologia
mas adecuada. Esta seleccion se efectuara en funcién de distintas variables, tales
como son: las condiciones termodinamicas 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
econdmicos y disponibilidad de recursos La tecnologia seleccionada ademas de cumplir
los requerimientos antes mencionados y garantizar un desempefio 6ptimo y eficiente,
caracterizara el proceso de regasificacion del gas natural licuado y determinara los tipos
de evaporadores, bombas y sistema de distribucion a utilizar.

De esta manera, una vez caracterizado el proceso y la forma de regasificacion
empleada, se disefiaran los equipos mecanicos que compondran el regasificador de
gas natural licuado. Este disefio incluira las especificaciones mecanicas de los
principales equipos del regasificador, analisis de los materiales constructivos de los
elementos mecéanicos y los planos y diagramas de interconexion de los equipos. El
dimensionamiento de los equipos utilizados dependera de la proyeccion de la demanda
nacional de gas natural y del desarrollo de los proyectos que contribuyan al

aprovechamiento del gas natural en el pais.

Finalmente, se definiran las distintas formas de distribucion del gas natural luego del
proceso de regasificacion, y se dara una propuesta aplicable a nivel nacional. Se
determinara la viabilidad de diferentes maneras de distribucién hasta los centros de
consumo del pais, ya sea por medio de gasoductos, por medio de camiones
semirremolques, o una combinacién de ambos métodos de distribucidn, segun sea el

requerimiento y la necesidad de los consumidores finales.

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

costarricense. Por lo tanto, se debe entender con detalle la informacion referente que
existe en el pais y las condiciones que rodearan la ejecucion del presente trabajo, de
modo que se tenga claro las limitaciones que se encontraran en la consecucién de los

objetivos, a continuacion se citan aquellas ya identificadas.
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Disponibilidad de informacién: Respecto a referencias bibliograficas de autores
costarricenses y libros, articulos o informes de ingenieria de temas relacionados
contextualizado para Costa Rica, la produccién literaria ha sido muy escasa.
Ademas, 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 ningun proyecto de caracter publico 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 asesoria en el tema. Esta misma carencia
sucede con los profesionales del campo, pues al no haber espacio laboral en el
pais para esta area, no hay entonces especialistas con conocimiento técnico

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

los alcances de esta propuesta y a la delimitacion realizada del tema, el enfoque
técnico que se analizard se orienta Unicamente al manejo del gas natural en su
forma no criégenica. Sin embargo, existe una relacion completa y directa con la
etapa cridgenica, ya que, el fluido que abastece la regasificacion se encuentra en
su forma criogénica (condensado). Esto significa que las condiciones y
consideraciones de disefio que se adapten para la regasificacion, se encontraran
condicionadas por el manejo criogénico adecuado, el cual no es objeto de

analisis para este estudio.
Incertidumbre respecto al puerto que se emplear4d para la importaciéon: La

iniciativa de aprovechamiento de gas natural en Costa Rica esta liderada
principalmente por RECOPE (Refinadora Costarricense de Petréleo) pero no se
cuenta todavia con la definiciébn exacta del puerto (Caldera o Moin) que se
utilizaria para la importancia del GNL. Por ello, serd necesario que el disefio 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 habr& en el

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

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

desarrollo de una planta de regasificacion, de momento es solo una iniciativa y
Nno un proyecto concreto, por lo que existen vacios en cuanto a especificaciones

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

Rica para el dimensionamiento de una planta de regasificacion ni sus accesorios,
aunque si hay referencia a nivel internacional y regulaciones de ASME

(American Society of Mechanical Engineers).
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Capitulo 2: Metodologia

Para la realizacion de este trabajo final de graduacion y el cumplimiento de todos los
objetivos propuestos que llevaron al disefio final de los elementos mecénicos de un
regasificador para gas natural, se desarrollé6 una metodologia adecuada y sistematica
que permitio tener los entregables de analisis, comparacion y disefio que planteaban los

alcances propuestos.

La metodologia que se siguid fue tanto descriptiva como investigativa, ademas de que
se contextualizaron varias variables técnicas dentro de la realidad de Costa Rica, de
modo que se responda a la contextualizacion total de un proyecto pais de esta
naturaleza. Ello implico tropicalizar tecnologias y procesos, basado en estudio y

proyectos internacionales.

2.1 Metodologia seguida para cada objetivo

Para cumplir el primer objetivo especifico, referente al analisis de las tecnologias
existentes para el manejo de gas natural en estado no criogénico se inicié con una
investigacion respecto a las tecnologias que ofrece el mercado para los
aprovechamientos de gas natural y puntualmente para la regasificacion.
Posteriormente, se sintetizaron de manera descriptiva las mas importantes y de posible
aplicacion practica en el pais, de modo que se pudo establecer el criterio necesario
para efectuar consideraciones de disefio necesarias para llegar a elegir la tecnologia

MAas conveniente para la ejecucién de un proyecto de caracter publico o privado.

Seguidamente, para alcanzar el segundo de los objetivos especificos, el cual es la
definicion de las condiciones de manejo a las cuales estara expuesta la tecnologia
seleccionada, se definieron nueve aspectos basicos a considerar en la comparacion de
las tecnologias estudiadas, para poder establecer asi un mismo método de

comparacion directa y objetivos que involucre a cada una.
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El tercero de los objetivos propone la seleccion de la tecnologia apropiada segun las
condiciones previamente definidas en los capitulos tres y cuatro, de modo que para ello
la metodologia utilizada fue la justificativa, para poder distinguir cual es la seleccion de

tecnologia mas viable y acertada para el pais en el contexto de proyecto descrito.

Para ello se realiz6 un estudio de las particularidades ambientales que imperan en las
zonas costeras del pais, asi como la determinacion de las condiciones y requerimientos
técnicos propios de la regasificacion. Es decir, se establecieron presiones,
temperaturas, humedades, volumen, densidad, demanda de gas natural proyectada y
otras caracteristicas determinantes en el manejo de este fluido en los procesos que
conforman el regasificado.

Para la determinacion de estos parametros de disefios y delimitacion 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, ademas la Tesis de Licenciatura de Ingenieria
Quimica de la Universidad de Costa Rica elaborado por Oscar Acufia Diaz titulada:
“Estudio de prefactibilidad técnico y financiero para evaluar la conveniencia de una

terminal de importancia de gas natural licuado en las cercanias de puerto Moin, Limoén”.

Para caracterizar las zonas costeras costarricenses, se emplearon estudios publicados
en la Revista de Biologia Tropical de la Escuela de Biologia de la Universidad de Costa
Rica (ver detalle de la referencia en la bibliografia) en donde se resumen las
condiciones climaticas que imperan en las zonas propuestas para el desarrollo del

proyecto.

El cuarto de los objetivos es el mas fuerte y de mayor alcance, pues corresponde al
disefio del regasificador, para ello se ejecutd una etapa cuantitativa, la cual estuvo
formada por el dimensionamiento de elementos mecanicos, la elaboraciéon de planos y
de diagramas de interconexion de equipos, para asi lograr una propuesta final de

disefio 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 ampliara sobre la metodologia de disefio empleada.

El quinto y ultimo de los objetivos estaba enfocado a definir las formas de distribucidon
de gas natural posteriores a la etapa de regasificacion. Para ello, se aplic6 nuevamente
una metodologia descriptiva breve y analitica, en la cual se establecieron las distintas
opciones para la distribucion del gas natural en estado no criogénico. Ademas, se
realizdO una propuesta de disefio para un gaseoducto de distribucion, el cual fue el
medio de transporte elegido. En este ejercicio se plantean siete distintos métodos para
el calculo de presion en el gaseoducto y a partir de los mismos se efectia el

dimensionamiento complemento del proceso y equipo.
Acceso a fuentes de informacion

La informacion originada en Costa Rica y en general en Centroamérica, asociada a la
generacion del gas natural y a proyectos de aprovechamiento de este combustible es
muy escasa. Sin embargo a nivel internacional si se encontraron diversas fuentes tanto
académicas como industriales referentes a este tema. La busqueda de proyectos
internacionales en la web, asi como la lectura de articulos y publicaciones, formaron
una base solida para la compresion de los detalles asociado a este trabajo en toda su

etapa de desarrollo.

La principal fuente de informacion certera, de facil acceso y la cual resulté clave en la
investigacion, fueron los mismos funcionarios de RECOPE, quienes aportaron gran
cantidad de material bibliografico a esta investigacion, en su mayoria proveniente del
American Institute of Chemical Engineers (ALChE). En estos documentos se describen
las principales tecnologias de regasificacion, asi como las condiciones termodinamicas

para el manejo del fluido.

Por otra parte, fue de gran valor la consulta de libro de termodinamica clasica para
ingenieros de autores como Cengel y Boles, tanto para la definicion de condiciones de

proceso como para el disefio del intercambiador de calor.
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Recursos

En la elaboracion del documento final y en la simulacion de comparaciones cualitativas
y cuantitativas se empleo 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 emple6é un software de estados y
propiedades termodinamicas, llamado HYSYS de Aspentech® volumen 7.2, en total se
corrieron 14 simulaciones. Para plasmar el disefio mecanico del regasificador, se
empled el software Solid Works® version 2013, a partir del cual se generaron el plano y

el solido correspondiente.
Metodologia de disefio del regasificador

El regasificador consiste en un intercambiador de calor, por lo que el disefio del mismo
debe seguir una metodologia esquematica 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 sistemética se emplea el método de Kern,

el cual se plantea de la siguiente manera:
1. Definicion del problema:

Esta relacionado con los parametros del proceso, condiciones de operacion, y el medio
ambiente en el que el intercambiador de calor va a ser operado. Requiere de la
definicion de parametros de disefio tales como la temperatura y presion de entrada,
caudales, el calor requerido, las pérdidas de carga térmica admisible, y las
fluctuaciones en los parametros de proceso; ademas de establecer condiciones fisicas

como tamafio general, disefio, peso, resistencia a la corrosion y otros.

Los principales factores que se considerados son:
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a) Condiciones climéaticas: Ambiente de calor extremo, precipitaciones, alta
humedad, cercania a la costa (alta concentracion de sales) y exposicion a

esfuerzo externos producto de sismos, huracanes, oleaje y vientos.
b) Operacién: Entorno maritimo, tropical, sismico, huracanes, y polvo de arena.
c) Espacio disponible: Area 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 cercanias de

Puerto Moin, Limon.
2. Tipo de Intercambiador

Segun las especificaciones del problema y la experiencia previa, se define el tipo de
construccion del intercambiador y el arreglo mediante el cual se movera el flujo. En la

seleccién del tipo de intercambiador se considero:

e Fluidos: se manejard como fluido térmico el agua de mar y como receptor de

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

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

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

afectacion considerable en el area de transferencia de calor.
e No se permite la fuga o contaminacién de un fluido con el otro.
e Posible costo y la tecnologia de fabricacidon de intercambiadores de calor

disponible, el cual se detall6 en la secciéon de andlisis de tecnologias (capitulo 4

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

Se elige la configuracion de bastidor abierto en la seleccién central de la
geometria o configuraciones propias del rendimiento de transferencia de calor
deseada dentro de la presion especificada, ademas de las condiciones tipicas a
la que se vera expuesta la tecnologia tal como incrustaciones y corrosiéon. Otro
aspecto muy destacado para emplear esta configuracion es la accesibilidad para
mantenimiento, reparaciones y la facilidad de limpieza por medios mecanicos, el

cual introduce costos minimos en el aspecto operacional. Ademas, la asignacion
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del lado del intercambiador en el cual trasegaran los fluidos es una consideracién
importante, para este caso el agua pasara por exterior de los tubos y el GNL por

el interior del mismo, esto mediante un arreglo concéntrico y uniforme.
4. Disefio Termo-hidraulico

Para esta etapa se elige un método de célculo apropiado que permita determinar
la cantidad de calor requerida y caida de presion generada por el intercambiador.

El mismo se describe en la seccién 6.4.

Estas cuatro etapas de analisis y definicion descritas, conformaron la base para
plantear un disefio objetivo y que considera todos los aspectos significativos. En las
diferentes secciones de los capitulos siguientes, se presentara el desarrollo respectivo
de esta metodologia.

Marco Teorico

Capitulo 3: Perspectiva del uso de gas natural

28



3.1 Generalidades del gas natural

3.1.1 Definicion 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, asi como pequefias
cantidades de otros compuestos como dioxido de carbono, sulfuro de hidrégeno,
nitrogeno y helio. Todos ellos existentes en fase gaseosa o en solucion con petréleo en
depdsitos naturales subterraneos y en condiciones correspondientes a dichos

depdsitos.

3.1.2 Historia del gas natural

De acuerdo con Mokhatab (2006), el descubrimiento del gas natural cita desde la
antigledad en el Medio Oriente. Hace miles de afios, se observo que el gas natural se
filtraba por ciertas zonas de la superficie terrestre y se encendia por medio de
relampagos formando llamas ardientes. En Persia, Grecia e India, construian los
templos alrededor de estas llamas “eternas” para realizar sus ritos religiosos. Sin
embargo, su valor energético no fue reconocido hasta aproximadamente el afio 900 AC
en China y la primera perforacion china para extraccion de gas natural se realizo cerca
del afio 211 AC. En Europa, el gas natural era desconocido hasta que fue descubierto
en Gran Bretafia en 1659 y se comercializ6 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, excavo el primer pozo de gas natural.

Histéricamente, el gas natural fue descubierto como consecuencia de la exploracion
para la busqueda de yacimientos de petréleo. El gas natural era a menudo un
subproducto no deseado cuando se realizaban perforaciones para la extraccion de
crudo y se intervenia en yacimientos de gas natural. Los trabajadores se veian
obligados a detener la perforacion para permitir la ventilacién y la difusion del gas
natural en el aire. Sin embargo, y especialmente luego de la escasez de petrdleo a

partir de los afios setentas, el gas natural se ha convertido en una importante fuente
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alternativa de energia para el mundo. A lo largo del siglo XIX, se utilizé el gas natural
exclusivamente como fuente de luz y su uso se mantuvo localizado debido a la falta de
tecnologias de transporte, que impedia trasladar grandes cantidades de gas natural a
través de largas distancias. En 1890 se produjo un cambio importante al inventarse los
acoplamientos de tuberias a prueba de fuga, pero el transporte a clientes de largas
distancias se convirtié en practica hasta el afio de 1920, cuando se lograron grandes
avances tecnoldgicos en las tuberias. Por otra parte, fue hasta después de la Segunda
Guerra Mundial que el uso de gas natural crecié rapidamente debido al gran desarrollo
de redes de tuberias y sistemas de almacenamiento (Mokhatab, 2006).

3.1.3 Origen y composicion del gas natural

Debido a que el gas natural es un combustible fosil, este energético se encuentra en la
naturaleza como depdsitos de roca en la corteza terrestre, ya sea disuelto con otros
hidrocarburos mas pesados y agua o por si mismo. El gas natural se encuentra bajo
presion y es el resultado de la degradacion de la materia organica acumulada en los
altimos millones de afios. La materia organica es el resultado de la acumulacion 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 organica,
para que finalmente la presidén y el calor transformen la materia organica en carbdn,
petréleo y en pequefias burbujas de gas inodoro conocido como gas natural

(Administracion de la informacion energética de los Estados Unidos, 2013).

Existen dos mecanismos principales de esta degradacion, ellos son: Biogénico y
Termogénico. El gas biogénico se forma en aguas poco profundas y bajas
temperaturas, y es el producto de la descomposicion bacteriana anaerdbica de la
materia organica sedimentaria. Estd 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 craqueo? térmico de la materia organica en hidrocarburos liquidos y gas o, el

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

2 El craqueo es el proceso quimico de descomposicion de las moléculas de un compuesto en
un compuesto mas simple.
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(mineral asfaltico). El gas termogénico esta compuesto de metano y concentraciones
significativas de otros hidrocarburos como el etano, propano, butano y otros mas
pesados (Mokhatab, 2006).

La ciencia que estudia la estructura y los procesos de la Tierra es la Geologia. Los
gedlogos son los encargados de localizar los tipos de rocas capaces de contener
importantes yacimientos de gas natural y petroleo. Actualmente la geologia cuenta con
tecnologias avanzadas para la deteccion de fuentes de gas natural, entre ellos se
puede mencionar los estudios sismicos y el estudio de muestras de rocas de la tierra.
En este ultimo, 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 sismicos, se utilizan ecos producidos por una fuente de vibracion situada en la
superficie de la tierra, para recoger informacion de los yacimientos ubicados debajo de
las rocas fésiles. Algunas veces es necesario utilizar pequefias cantidades de dinamita,
como polvora de explosion, para generar la vibracion requerida. De esta manera se
recopila informacion valiosa y se determina cuales son los lugares Optimos para
perforar pozos. Algunas de estas areas 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 perforacion y el gas natural se
trasiega hasta la superficie de la tierra a través del pozo en grandes tuberias

(Administracion de la informacion energética de los Estados Unidos, 2013).

El principal componente del gas natural es el metano, un gas compuesto por un atomo
de carbono y cuatro &tomos de hidrogeno. Otros constituyentes conocidos como gases
asociados, son los hidrocarburos parafinicos® tales como el etano, propano y los
butanos (también conocidos como subproductos del gas natural). Ademas, puede
contener nitrogeno, dioxido de carbono, sulfuro de hidrégeno y pequefias trazas de

argon, hidrogeno y helio. Otros componentes que podrian estar presentes en el gas

3 Los hidrocarburos parafinicos son compuestos formados Gnicamente por atomos de carbono

Cn H2n+2

e hidrégeno con formula general , donde n es un namero entero.
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+{
natural son: una pequeifia proporcién de hidrocarburos C;: , compuestos aromaticos

tales como el benceno, tolueno y xilenos, los cuales traen problemas de seguridad por
su toxicidad, algunos contaminantes &cidos en pequefias cantidades como los

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

por ultimo el mercurio, como metal en fase de vapor o como compuesto Grgano-
metdlico en fracciones liquidas. El mercurio aunque esté presente en concentraciones
muy pequefias, puede ser perjudicial debido a su toxicidad y a sus propiedades

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

Segun su composicion quimica, el gas natural puede ser clasificado en himedo y seco.
El gas natural es considerado “seco” por la poca capacidad de producir hidrocarburos
liquidos de gas natural (LNG)* 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 esta constituido
fundamentalmente por metano y etano, con pequefios porcentajes de compuestos mas
pesados. La produccion de condensados de gas natural seco (GNL) se logrard
Gnicamente a temperaturas criogénicas. En contraste, cuando se presentan
hidrocarburos liquidos en el gas natural (LNG), es considerado gas natural “humedo”.
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 liquidos. El
gas natural humedo estd compuesto por metano, etano y otros componentes mas
pesados que son licuables a determinadas condiciones, donde los gases del gas
natural no lo son. El gas natural hUmedo juega un papel muy importante en la

comercializacion del gas natural debido a su riqueza liquida. Los liquidos de gas natural

4 LGN corresponde a los liquidos del gas natural, que se obtienen en los procesos de extraccion y/o
fraccionamiento del gas natural humedo. 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 condensacién de los compuestos mas pesados del gas natural, tienen

alto poder de comercializacion en el mercado.

El gas natural humedo también puede contener gases derivados del azufre, dioxido de
carbono y vapor de agua. Segun sea la composicion de estos en el gas natural

hamedo, se puede clasificar en: Gas acido o amargo, cuyo contenido de sulfuro de

azufre ( H,S ) es mayor a 4 ppm (partes por millén) por cada pie cubico de gas. Gas
dulce, el cual contiene cantidades de sulfuro de azufre ( H,S ) menores a 4 ppm por

cada pie cubico de gas y menos del 3% en base molar de diéxido de carbono ( Co, ).

Y gas hidratado, cuyo contenido de agua es de mas de siete libras por cada millon de
pies cubicos normales de gas (7 Ib de agua/ MMPCN) (Fuentes, 2010).

La composicién del gas natural puede variar ampliamente y depende de ciertos factores
tales como el origen de formacion y el depdsito del que se extrae. Dado que la
composicion del gas natural no es constante, existen métodos de prueba estandar y
analisis cuantitativos y cualitativos que permiten determinar la composicion del gas
natural. A continuacion se muestra una tabla en la que se describe la composicion tipica

del gas natural antes de cualquier proceso de refinacion:
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Tabla 3.1 Composicion tipica del gas natural®.

Nombre del compuesto Férmula quimica Volumen (%)
guimico

Metano CH,4 Mayor al 85
Etano C.Hs 3-8
Propano CsHs 1-2
Butano CiHio Menor al 1
Pentano CsHi Menor al 1
Dioxido de carbon CO; 1-2
Sulfuro de hidrogeno H.S Menor al 1
Nitrégeno N> 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 méas pesados que el metano, pueden producir condensados del gas
natural y causar accidentes durante la combustién del gas natural. El vapor de agua
también se remueve por estos motivos y para evitar la formacién 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 corrosion, evitar la disminucién del poder calorifico del
gas natural y reducir las emisiones de compuestos de azufre contribuyentes a la lluvia
acida. Mas adelante, se explicara con mas profundidad en qué consiste una planta de

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

3.1.4 Fuentes de gas natural
Segun Mokhatab (2006), el gas natural puede clasificarse en tres grupos segun la
fuente de origen del cual ha sido extraido. Esta clasificacion 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 fésiles donde no se encuentra
conjuntamente con el petroleo. Puede encontrarse como gas natural humedo acido, gas
natural humedo dulce o gas natural seco. Este tipo de gas natural puede ser tratado y
distribuido sin necesidad del proceso de separacion del crudo de petroleo. El gas
natural no asociado en yacimientos de gas seco, estd compuesto principalmente por
metano en una concentracion porcentual mayor al 90 % con pequefias cantidades de

pentanos y compuestos mas pesados (Fuentes, 2010).

3.1.4.2 Gas natural asociado

El gas natural asociado es producido en yacimientos petroliferos y por lo tanto, se
mantiene en contacto y/o disuelto con el petréleo. La produccion de gas natural
asociado es un proceso inevitable al extraer el crudo de petrdleo de los yacimientos.
Aunque se intente minimizar o evitar que se produzca gas asociado en la extraccion de
petréleo por medio de disefios especiales de terminales y buenas manejos de los
depositos, siempre existe una cantidad de gas natural asociado que se genera al salir
de solucién con el crudo, debido a una reduccién de presion producida en la tuberia de

succion o en la superficie del pozo de extraccion.

El método de extraccion de gas natural asociado se lleva a cabo por medio de una
bomba neumética de pozo. Esta bomba comprime la mezcla de gas y la inyecta a
través de una valvula de elevacion de gas a la tuberia de la columna de petréleo crudo.
Cuando el fluido alcanza la superficie del pozo petrolifero, la mezcla de petréleo y gas
pasa a una planta de separacion, donde la presion cae casi hasta la presion
atmosférica en dos etapas. El petrdleo crudo y el agua salen de la parte inferior del
separador a la presién mas baja y son bombeados a los tanques para la separacion del
petréleo y el agua. Por otra parte, el gas producido en el separador junto al gas que

sale de solucion con el petroleo producido, son luego tratados en una planta de

35



procesamiento de gas para separar los liquidos de gas natural (LGN) tales como el
propano y el butano o una mezcla de ambos (GLP, gas licuado de petroleo). Luego de
gue se ha removido el propano, butano, demas hidrocarburos licuables con punto de
ebullicibn 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 mas del 90 % de las reservas de gas natural son de gas natural

asociado y se encuentra como gas natural humedo acido.

3.1.4.3 Gas no convencional

La fuente de gas natural mas importante para la industria es el gas metano de carbon
(GMC), también conocido como gas metano de mantos carboniferos. Se obtiene a partir
de la extraccién de metano contenido en las capas de carb6n formadas a lo largo de los
procesos geoldgicos. En proceso de carbonizacién, la materia orgéanica se transformo
durante largos periodos de tiempo geologico en carbon por medio del aumento de la
temperatura y la presién, a medida que aumenta la profundidad de estos depdsitos.
Como consecuencia del fenomeno de formacion de carbén, se produjo una serie de
alteraciones térmicas que resultaron en la formacién de metano termogénico, ubicado

entre las capas de carbdn 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 (0 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
extraccion es necesario fracturar la roca hidraulicamente por medio de la inyecciéon a
presidon de algun material (generalmente se utilizada agua con arena y productos

guimicos) 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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congelamiento®. El gas profundo; el cual se encuentra a profundidades mucho mayores
gue el gas convencional. Y el gas natural de acuiferos geo-presurizados; que se
encuentra disuelto a altas presiones y altas temperaturas en salmueras’ 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 composicidbn quimica 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 presién y temperatura
variables, donde la presion 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 dependera de la
composicién quimica que presente en los depdsitos del subsuelo y de las condiciones
de presion y temperatura determinadas. Una variacion de presion y temperatura
realizada a esta mezcla, ya sea en condiciones de superficie o de subsuelo, traera
como consecuencia la variacion en las proporciones de gas y liquido existentes en el
fluido de hidrocarburos. Por esta razon, es de suma importancia conocer las
propiedades fisicas y quimicas de las mezclas de hidrocarburos, para evaluar lo que
produce esta mezcla en términos de volumenes de liquido y gas, bajo ciertas

condiciones.

El objetivo del estudio de fases es determinar las cantidades liquido y gas presentes en
una mezcla en equilibrio, cuando se conoce la composicién quimica y las condiciones

de presion 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 frias.

7 Una salmuera es agua con una alta concentracion 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 presion-temperatura, P-T y presion-volumen, P-V. En la
segunda, se desarrollan los calculos de formulas y métodos para determinar la

composiciéon y cantidades de las fases presentes a una presion 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 andlisis de diagramas de fase. Por medio
de estos diagramas se determina si el flujo de gas natural a una presion y temperatura
presentada, consta de una sola fase (liquida o gaseosa) o de dos fases en equilibrio

(mezcla de liquido y gas).

Como se ha mencionado anteriormente, el gas natural se encuentra naturalmente en
yacimientos y esta compuesto de una gran variedad de componentes, donde no sélo
existe una mezcla de hidrocarburos parafinicos sino también componentes de otra
naturaleza tales como el dioxido de carbono, vapor de agua, compuestos de azufre,
nitrégeno, 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. Segun Pérez y Martinez (1995) para este tipo de sistemas los
diagramas de fase estan constituidos por diagramas P-T y P-V, y el comportamiento de
fase dependera de la composicion y de las propiedades de los componentes

individuales.

En la figura 1 se muestra un diagrama de fase P-T tipico para una composicion quimica
determinada de gas natural. Se puede observar que las envolventes de fases resultan
de unir las curvas de puntos de burbujeo y puntos de rocio en el punto critico. A

continuacion se definirdn 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 liquido a una region de dos

fases, se forma la primera burbuja.
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Curva de puntos de rocio: Es el lugar geométrico correspondiente a las presiones y
temperaturas en las cuales al pasar un sistema del estado gaseoso a una region de dos

fases, se forma la primera gota de liquido.

Lineas de isocalidad: Son las lineas que unen los puntos con igual porcentaje
volumétrico de liquido en la mezcla de dos fases en equilibrio. Indica que las curvas de

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

Punto critico: Es el punto donde se unen la curva de burbujeo y la curva de rocio.
Representa el punto donde las propiedades intensivas® de las fases liquido y vapor son

idénticas.

Punto cricondembarico: Es la maxima presion a la cual pueden coexistir en equilibrio las

fases de liquido y vapor.

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

equilibrio las fases de liquido y vapor.

3500 - Punto Critico | Punto Cricondenbarico

i v
soo0- Curva de Burbujeo “@-— ® — Punto Cricondentérmico

2500 g “80%

—B0% y
1500 0%

Presion (psia)

~20%

Curva de Rocio

Lineas q?g_]_socalldad > 0%

1000

—

T = T = T T T
o 50 100 150 200 250 300 350

500

Temperatura (°F)

Figura 3.1. Diagrama de fases generalizados para mezclas de hidrocarburos®.

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
tamano del sistema. Ejemplo de ellas son la temperatura, la presion, la densidad y la
viscosidad.
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Un diagrama de fases P-T presenta las siguientes caracteristicas (Pérez y Martinez,
1995):

e Arribay a la izquierda de la curva de burbujeo, existe solo liquido y a la derecha

y debajo de la curva de rocio, existe sélo gas, para un sistema determinado.
e La presion critica del sistema serd mayor que la presion critica de cualquiera de

los componentes de la mezcla de hidrocarburos. Y la temperatura critica de
cualquier mezcla, se ubicara entre la temperatura critica de los componentes

mas liviano y més pesado.
e Cuando se cambia la composicion de la mezcla, también cambia la posicion del

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

puros.
e A medida que la composicion de un compuesto aumenta y predomina en la

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

predominante.
e Para sistemas con alto contenido de volatiles, la temperatura critica del sistema

se acerca a la temperatura critica del componente mas liviano.

En la figura 3.2 se muestra un diagrama P-T de un sistema multicomponente de
hidrocarburos donde se ilustran las principales caracteristicas. Se observan 4 lineas
punteadas que corresponden a 4 casos de estudio. Los casos | y Il corresponden a
lineas isobéricas con presion menor y mayor que la presion critica del sistema,
respectivamente. Los casos Il y IV corresponden a lineas isotérmicas con temperatura

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

9 Grafica adaptada de la grafica 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 presion-temperatura para un sistema multicomponente de hidrocarburos®.

Para el caso |, la linea isobarica 1-2 cruza la curva de burbujeo en Ay la curva de rocio
en B, produciendo evaporacion y condensacion a presion constante segun sea el
sentido del trayecto de la linea elegido. En el trayecto de 1 a A, el sistema se mantiene
en estado liquido con una disminucion de densidad producto del aumento de
temperatura. En el punto A se produce el inicio de vaporizacion al cruzar el punto de
burbujeo. Conforme la temperatura aumenta en el sistema, el contenido de vapor
aumenta y el de liquido disminuye hasta alcanzar el punto de rocio 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 linea isobarica, 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 adn se mantiene en estado gaseoso. En el punto B se inicia la

condensacion al alcanzar el punto de rocio de la linea isobérica y conforme continla

10 Tomado de Pérez, P. y Martinez, M. (1995). Ingenieria de gas natural. Caracteristicas y
comportamiento de los hidrocarburos, p. 166.
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descendiendo la temperatura, la fase de liquido aumenta hasta alcanzar el punto de
burbujeo, donde toda mezcla esta formada por liquido saturado. De la misma manera,
para el caso Il ocurre vaporizacién y condensacion al cruzar la curva de burbujeo y la
curva de rocio, respectivamente por medio de la linea 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 presiéon. En el punto D se inicia la condensacién del sistemay
la fase de liquido aumenta hasta el punto E debido al progresivo aumento de presion.
Del punto E al punto 4, el sistema se convierte en liquido homogéneo con un aumento
de densidad producto del aumento de presion. En el sentido inverso de la linea
isoterma, ocurre evaporacion del sistema por medio de la disminucion de presién a

temperatura constante (Pérez y Martinez, 1995).

El caso Il y IV, corresponden a situaciones particulares en las cuales se logra
vaporizacién y condensacion de manera diferente a los casos anteriores. En el caso Il
se logra vaporizacion y condensacion por medio de la linea isobarica 5-6 para una
presidn intermedia entre la presion critica del sistema y el punto cricondembarico. Esto
resulta en que la linea isobéarica nunca cruce la curva de rocio y cruce la linea de
burbujeo dos veces. Indistintamente del sentido del trayecto de linea elegido, el sistema
iniciara a evaporarse con un aumento de temperatura en F o con una disminucion de
temperatura en G. La evaporacion alcanzard un maximo y luego disminuird para volver
a la fase liquida nuevamente al cruzar con el punto F o G, segun la direccion seguida.
De acuerdo a Pérez y Martinez (1995), este comportamiento anémalo es denominado
vaporizacion retrograda isobarica. En el caso IV sucede algo similar, sin embargo ahora
sucede la condensacion y evaporacion de la mezcla por medio de una linea isotérmica
7-8 con temperatura intermedia entre la temperatura critica del sistema y el punto
cricondentérmico. La linea cruza la curva de rocio dos veces en H y J sin cruzar la
curva de burbujeo. Segun Pérez y Martinez (1995), este comportamiento andmalo es

denominado condensacion retrograda isotérmica.
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Las areas sombreadas corresponden a la region retrograda, donde se lleva a cabo la
vaporizacién o la condensacion de forma contraria a la convencional. La vaporizacion
retrograda sucede isobaricamente en la linea 6-G-K e isotérmicamente en la linea L-J-
8. La condensacién retrograda se produce isobaricamente en la linea K-G-6 e

isotérmicamente en la linea 8-J-L.

En la figura 3.3 se muestra un diagrama de fase tipico presién-volumen P-V para un
sistema multicomponente de hidrocarburos. Se trata de lineas isotermas en las cuales
disminuye la presién 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 0 en su totalidad no se logra observar el punto de rocio de la mezcla.
En el punto A, el sistema se encuentra en estado liquido a alta presién y conforme el
volumen aumenta, la presion disminuye a temperatura constante rapidamente debié a

la poca compresibilidad del liquido hasta alcanzar la presién de burbujeo, cominmente

. - ., P ,
conocida como la presion de saturacion “ s |,y que se observa en la figura 3. Es en

este punto de burbujeo donde empieza la vaporizacion de la mezcla y cualquier
disminucién de presion del liquido saturado se traducird en formacion 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 rocio en el diagrama P-V.
A presién atmosférica ambas fases de liquido y gas de la mezcla de hidrocarburos adn

coexisten en equilibrio, tal y como se observa en la figura 3.3.
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Figura 3.3. Isoterma tipica de un diagrama de fase presién-volumen de petréleo crudo™.

3.2.2 Comportamiento cuantitativo de fases. Calculo de fases liquido y vapor.
Para desarrollar las ecuaciones que determinan las cantidades de vapor y liquido

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

debe primeramente explicar sobre lo que se denomina constantes de equilibrio.
Constantes de equilibrio en la region de dos fases de una mezcla de hidrocarburos

La distribucién de un componente liquido-vapor en un sistema es expresada por medio

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

fraccion molar del componente i en la fase gaseosa ( Y, ) y la fraccion molar del
componente i en la fase liquida ( X ). La ecuacion que representa la constante de

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

11 Tomado de Pérez, P. y Martinez, M. (1995). Ingenieria de gas natural. Caracteristicas y
comportamiento de los hidrocarburos, p. 165.
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K= Y,
X, 1)

El primer intento para determinar las cantidades de liquido y vapor presentes en una
mezcla bifasica de hidrocarburos, se realiz6 considerando que el sistema seguia un
comportamiento de gas ideal y por lo tanto, no existian fuerzas de atraccion entre las
moléculas. Esto permitié aplicar las leyes de los gases ideales a los sistemas
multicomponentes de hidrocarburos en la region de dos fases, principalmente la Ley de
Raoult y la Ley de Dalton que facilitaron la determinacion de las constantes de equilibrio
(Pérez y Martinez, 1995).

La Ley de Raoult establece que en una solucidon ideal, la presion parcial de un

P . o
componente en la fase de vapor ( " es igual al producto de la fraccion molar del

componente en la fase liquida ( X ) y la presion de vapor del componente en estado

puro ( Pié ga temperatura de operacion (Fuentes, 2010), es decir:

P=x, P )

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

presion de vapor del sistema, tal y como se muestra a continuacién donde P, es la

presion de vapor del sistema.
P=2 X{P] ®

La Ley de Dalton establece que para una mezcla de gases ideales, cada gas ejerce una
presion parcial igual a la que ejerceria si estuviera a la temperatura y volumen de la

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

- . . P .
presion parcial de un componente en una mezcla de gases ideales ( "' es igual al

producto de la fraccion molar de este componente ( Y, ) y de la presién total de la

mezcla, es decir:

PEY(P
Igualando la ecuacién (2) y (4), queda:
x,(P)=v,(p, 5)
X P, (6)
Donde K; es la constante de equilibrio del componente i a la presién P, y

temperatura del sistema.

La obtencién de las constantes de equilibrio a partir de la ecuacion (6) por medio de la
relacion de presiones, Unicamente se cumple para presiones muy bajas, debido a que
los componentes puros presentan presion de vapor hasta la presion critica. Por lo tanto
para presiones de vapor inferiores a esta Ultima, se denominan constantes de equilibrio
ideales las cuales son independientes de la composicion del sistema. Para presiones de
vapor mayores a la presion critica y temperaturas mayores de operacion, la
composicion del sistema influye en las constantes de equilibrio debido al efecto que
tiene las fuerzas de atraccidén entre los constituyentes moleculares sobre el equilibrio
vapor-liquido. Por lo cual el sistema no sigue un comportamiento de gas ideal para
mayor presion y temperatura correspondientes al punto critico de la mezcla de

hidrocarburos.
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Para condiciones a las cuales la ecuacién (6) no es aplicable, es decir a presiones
mayores a la presion critica 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 ecuacion (1) de relacion de
fracciones molares obtenidas de forma experimental. A pesar de que este método
implique un trabajo largo, tedioso y costoso, se han logrado utiles resultados que han
sido resumidos en tablas y graficas para ciertos sistemas de mezclas de hidrocarburos
a una composicion especifica. 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 termodinamico, funcion de la energia libre, denominado fugacidad y
aplicado como remplazo de la presion en ecuaciones termodinamicas para gases
reales. Para este caso, la constante de equilibrio de un componente se expresa como la
razon de la fugacidad en fase liquida 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 presion, temperatura y volumen de un sistema, para determinar las
propiedades fisicas y termodinamicas de ese sistema. Estas ecuaciones son un tanto
complicadas pero muy exactas para el calculo de propiedades termodinamicas de un
sistema de mezcla de hidrocarburos. Entre las ecuaciones de estado existentes, las 4

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

e Ecuacion de Van der Waals.

e Ecuacion de Redlinch — Kwong.

e Ecuacion de Soave — Redlich — Kwong.
e Ecuacion de Peng — Robinson.

Las constantes de equilibrio juegan un papel muy importante en el disefio de equipo
gue involucra el empleo de mezclas de fases liquido — vapor. Por medio de las
constantes de equilibrio se logra conocer las cantidades de liquido y vapor presentes en
una mezcla y por ende, establecer las condiciones 6ptimas para los fines que se
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pretendan. Ademas brindan otros datos termodindmicos necesarios para el disefio de

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

3.2.2.1 Ecuaciones para el calculo 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 liquido y la cantidad de

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

permiten calcular la composicion de las fases liquida y gaseosa en un sistema de

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

encuentra en equilibrio dinamico a determinada presién y temperatura.

Donde;

Zi = Fraccién molar del componente i en el sistema.

X

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

L = mol de liquido del sistema.
V = mol de vapor del sistema.

Ki 2 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
ecuacion (7) se despeja para L y se obtiene la cantidad de liquido (en mol) presente en
un sistema en equilibrio de 1 mol. De la misma forma, de la ecuacién (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 simulaciébn empleados para el
calculo de propiedades de estado de mezclas como el gas natural y ademas es posible
determinar curvas P,T y PV que facilitan el estudio de la mezcla bajo ciertas
condiciones de trabajo y obtener estos estados todas las propiedades termodinamicas
gue 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 fisicas y quimicas del gas natural varian con la composicion de

hidrocarburos y demas componentes presentes en este combustible, y por lo tanto
depende de la localizacion y la fuente de origen de los yacimientos de extraccion. En
forma general, el gas natural es incoloro, inoloro, insipido no es cancerigeno, no es
toxico, no es corrosivo y mas ligero que el aire. Las propiedades mas importantes que

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

e Densidad y gravedad especifica: Para el caso del gas natural licuado (GNL), éste
se compara con el agua a presion atmosférica y a temperaturas criogénicas.
Bajo estas condiciones, el GNL es menos denso que el agua y en caso de
derrames accidentales, flotaria en el agua. La gravedad especifica 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 mas liviano (menos denso) que el aire y conforme se aumente la
temperatura su gravedad especifica disminuye provocando vapores boyantes en
el aire y facilitando su dispersion. Para una temperatura de 288 K y presion

atmosférica, la gravedad especifica esta en un rango de 0,72 hasta 0,81.
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Mientras que para condiciones ambientales estandar, la gravedad especifica del

gas natural es cercana a 0,6.
e Flamabilidad: El gas natural licuado no es inflamable, sin embargo los vapores

de gas natural si lo son. Los limites de flamabilidad indican que el gas natural es
inflamable en el aire para concentraciones entre 5 % y 15 % (volumen o fraccion

molar).
e Temperatura de autoignicién: La temperatura de autoignicion del gas natural es

cercana a 872 K sin embargo, si el contenido de hidrocarburos pesados en el

gas natural es grande, esta temperatura tendera a disminuir.
e Temperatura de flama: La llama de gas natural alcanza temperaturas del orden

de 1600 K, en comparacion con la gasolina que alcanza una temperatura de
1300 K.

A continuacién se muestra una tabla con las principales propiedades fisicas y quimicas
del gas natural. Debido a la variacion de las propiedades del gas natural por la
composicién del mismo, esta tabla contiene un rango tipico de valores para una gran

mayoria de propiedades.

Tabla 3.2. Propiedades fisicas y quimicas del gas natural*2.

Propiedad Valor
Masa molar relativa (g) 17,0-20,0
Contenido de carb6n (% de peso) 73,3
Contenido de hidrogeno (% de peso) 23,9
Contenido de oxigeno (% de peso) 0,40
Densidad relativa del gas a 288, 15 K 0,72-0,81
Temperatura de rocio 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 autoignicion (K) 813, 15-833,15

Numero de octano 120-130
Numero de metano 69-99
Limites de flamabilidad del vapor (% de 515
volumen)
Poder calorifico minimo (MJ/kg) 38-50
Densidad del liquido (kg/ m’ en el punto de

422, 50
rocio)

3

Densidad de vapor (kg/ ™ en el punto de 181

rocio)

Otras propiedades fisicas y quimicas 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 informacion sobre riesgos, precauciones para el
manejo y almacenamiento, estabilidad y reactividad, toxicologia, primeros auxilios,

reglamentaciones, entre otros.

En seguida se explicaran algunas propiedades del gas natural que incluyen a la
gravedad especifica, factor de compresibilidad, factor de formacién de volumen,
densidad, compresibilidad isotérmica, viscosidad, y calidad del gas natural (Mokhatab,
2006).

3.3.1 Gravedad especifica

Este término también se conoce como densidad relativa y se define para un gas como:

Vom0 9)

M M

Donde are  @g |a masa molar del aire igual a 29 g/mol, es la masa molar de la

mezcla de gases y se calcula por medio de la siguiente ecuacion:
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M:ZyiMi (10)

i=1

_ . . M.
Donde Yi es la fraccién molar de un componente i de la mezcla, i esla masa

n

molar de ese mismo componente iy es el numero total de componentes de la

mezcla. Una vez conocida la masa molar de la mezcla, se puede calcular la gravedad
especifica 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 paragases 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 razon del volumen real y el volumen ideal, y
es una medida de la cantidad de gas que se desvia del comportamiento ideal. También
se conoce como factor de supercompresibilidad, factor de desviacion del gas y es
representado por medio del simbolo Z. La ecuacion de estado de un gas real se

expresa por medio de la siguiente ecuacion:

Donde P es la presion, V el volumen, n es el numero de moles, T es la temperatura

termodinamica 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 presion,
pero se comportan de manera parecida a temperaturas y presiones normalizadas

respecto a sus temperaturas y presiones criticas. La normalizacion se efectia como:
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P (12)

T
Tp=—
T, (13)

Py Ty

Donde son la presidon reducida y la temperatura reducida,

y

respectivamente, y Py y Ty , son la presién critica y temperatura critica del gas,

respectivamente. La presion critica y la temperatura se calculan por medio de las
siguientes ecuaciones, si se conoce la composicion de cada componente del gas y las
propiedades criticas de los componentes individuales:

Pcr:Z yiPCi (14)

T.,= Z YiTg (15)

P

i y TC'

Donde i son los valores de presion critica y temperatura critica del

componente i de la mezcla, respectivamente, y Yi es la fraccion molar del

componente i. Una vez conocidas las propiedades criticas de la mezcla, se puede
calcular las propiedades reducidas de la mezcla por medio de las ecuaciones (12) y
(13). Si la composicion del gas y las propiedades criticas de los componentes
individuales no se conocen, los valores de la presion critica y temperatura critica de la
mezcla se pueden conocer por medio de la gravedad especifica. Este método utiliza
una correlacion para estimar los valores de temperatura pseudocritica y presion
pseudocritica a través de la gravedad especifica. Las siguientes ecuaciones se

muestran las correlaciones propuestas por Sutton en 1985 y cominmente utilizadas:
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. 2

P,.=756,8—131,07y,— 3,6y, (16)
2

P, =169,2+349,5y,—74,0y, (17)

Estas ecuaciones son validas para un rango de gravedad especifica ubicado entre

0,57y,<1,68

El factor Z para todos los gases es aproximadamente el mismo a iguales presion 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 mas 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 correlacion para modificar los valores de

presion y temperatura pseudocritica, cuando la mezcla de hidrocarburos contiene

CO,

fracciones significantes de gases &cidos, por ejemplo el diéxido de carbono ( y

el &cido sulfarico ( H,S¢
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Figura 3.4. Gréfica del factor de compresibilidad para gases naturales®®.

3.3.3 Factor volumétrico de formacion del gas
El factor volumétrico de formacion de un gas se define como la razén del volumen de 1

mol de un gas a una presion y temperatura dada y el volumen de 1 mol de un gas a

condiciones estandar en Europa. La presion estandar, P, ,es 101,32 kPa (1 atm) y la

temperatura estandar, T, , es de 288 K (60°F). Utilizando la ley de gas real y

13 Gréfica 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 estandar, la ecuacion

para el factor volumétrico de formacion ( B, ) queda:

g =Vr_nzZRT _ P _PSZT( )
9V, P nZRT, PT,
Donde Ve y Vs son el volumen a condiciones reales y el volumen a condiciones

estandar, respectivamente. La ecuacion anterior puede escribir como:

B 7T

3 3
Donde B, estd en unidades de ™M /m estandar, P en unidades de kPa y T en

unidades de K.

3.3.4 Densidad del gas natural
La densidad esta definida como la masa por unidad de volumen y puede derivarse y

calcularse por medio de la ley de los gases reales:

_m_PM
Po=V = ZRT (20)

Conociendo que la masa molar es el producto de la gravedad especifica 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:

=3 49—Py9
Pg=2 7T (22)

3
Donde P¢ esta en Kka/m | p en kPa y T en K. La densidad también puede

expresarse en términos del factor volumétrico de formacién como:
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—1204Ye
P=1224 0 ()

3 3 3
Donde Ps estaen kg/m Y By en m'Im’ gstandar.

3.3.5 Compresibilidad isotérmica de gases
La compresibilidad isotérmica de gases es un término ampliamente utilizado en la

determinacién de las propiedades compresibles de un depdésito de gas. Se representa

por medio del simbolo € y también se le llama médulo de elasticidad mayor. Para

los gases ideales, se puede definir la compresibilidad isotérmica como:

_1
“~p (23)
En el caso de gases no ideales, se define €9 como:
L1 1faz
9o p z\or[, (24)

Para las ecuaciones (23) y (24), P corresponde a la presién, Z es el factor de

compresibilidad y T es la temperatura absoluta del sistema.

Si la relacion entre el factor de compresibilidad y la presion a una temperatura dada es
conocida, se puede calcular la compresibilidad isotérmica del gas por medio de la

ecuacion (24). Esta relaciéon permitird calcular numéricamente la derivada de la

ecuacion y finalmente obtener el valor de la compresibilidad isotérmica ( € ).

3.3.6 Viscosidad del gas natural
El gas natural presenta una viscosidad menor al petréleo y al agua. Esto provoca que el
gas natural sea mucho mas movil que el petrdleo y el agua en los depdsitos y

yacimientos de donde se extrae. Existen cartas de correlacion 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 depdsito, se puede determinar por medio de de la composicion de la

mezcla de gases. La siguiente ecuacion permite calcular esta viscosidad:

N

Z Yil; VMgi

Ho="5——(25)
yM,

N
i=

2.

1

Donde Mo es la viscosidad del sistema de gases a presion atmosférica y

temperatura de deseada, Yi es la fraccion molar del componente i de la mezcla, Hi

es la viscosidad del componente i de la mezcla a una temperatura deseada y presion

L M . . ,
atmosférica, 9. es la masa molar del componente i en la mezclay N es el nimero

de componentes de la mezcla de gases hidrocarburos. Esta viscosidad puede ser
corregida por medio de una relacion de viscosidad para obtener la viscosidad a

determinadas condiciones de presion y temperatura.

3.3.7 Calidad del gas natural

La cantidad de energia que se obtiene a partir de la combustiéon de un cierto volumen
de gas natural normalmente es medida en unidades térmicas britanicas (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 energia. A medida que
aumente el contenido de gases no combustibles en el gas natural menor sera su
calidad y por otro parte, conforme aumente el nimero de atomos de carbono en un

mezcla de gases hidrocarburos, mayor sera 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 esta

directamente asociado a las ventajas que este combustible presenta respecto a los
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combustibles méas frecuentemente utilizados. En general las ventajas del gas natural se

pueden clasificar en ventajas ecoldgicas, econdmicas, de seguridad y operativas.

3.4.1

Ventajas Ecologicas

A nivel mundial la combustion del gas natural esta clasificada como la combustion mas

limpia entre los combustibles tradicionales, debido a las bajas emisiones que produce

su combustién. Esto lo explica Gasnor (2010) por las siguientes razones:

3.4.2

Genera menos elementos contaminantes que los comburentes convencionales.
Produce entre un 25 % y un 30 % menos de emisién de Diéxido de Carbono que

el petroleo y entre un 40 % y 50 % menos que el Carbén. El beneficio ecoldgico
gue 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 minimo, con lo que favorece la proteccion de la
atmosfera y reduce su contribucién hacia los gases del efecto invernadero.

S0,

Practicamente no se generan emisiones de didéxido de azufre ( ) y otros

productos de combustidon responsables de promover la formacion de la lluvia
acida.
No desprende en su combustion cenizas, residuos soélidos ni tampoco 6xidos de

azufre, responsables de la contaminacion urbana.
Contribuye a la conservaciéon de los bosques, al reemplazar el consumo de lefia

para fines domésticos e industriales.
Su transporte y distribucion por cafierias enterradas hacen que su impacto sobre

el paisaje sea minimo.

Ventajas econOmicas

El gas natural es un combustible relativamente barato. Segun Southern California Gas

Company (2011), el gas natural histéricamente 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 Energia

y Minas de Peru (2009) recalca las siguientes:

3.4.4

Cuando el gas natural se quema correctamente, los productos de la combustién
completa del gas natural son vapor de agua y didxido de carbono, disminuyendo

las emisiones de gases toxicos.
En caso de distribucidon 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 cafierias subterraneas. Ademas, como es mas
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 encendera. Esto reduce la posibilidad de un incendio

o explosion 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 adicion de
sustancias como el mercaptano, que permite que sea detectado por el sentido

del olfato.
Tiene una alta seguridad de operacion. En caso de fugas accidentales, el gas

natural se disipara rapidamente en la atmdsfera al presentar una menor densidad

gue el aire.

Ventajas operativas

El gas natural es un fluido no corrosivo. Por lo tanto, no es necesario tomar
medidas preventivas para evitar la corrosion causada por el fluido de trabajo

(Ministerio de Energia y Minas de Peru, 2009).
Subproductos del proceso de combustion 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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e El gas natural presenta alta eficiencia de combustion en comparacioén 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. Ademas, el gas natural presenta valores de poder -calorifico (calor
desprendido al quemar una unidad de masa) superiores a los combustibles
convencionales. El valor del poder calorifico registrado para el gas natural es de
47 MJ/kg, mientras que para una gasolina tipica es de 60 kJ/kg (Gas natural

vehicular, 2010).
e Los equipos y quemadores de gas natural son faciles de limpiar y conservar. La

combustién 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 Ultimas décadas, las reservas probadas de gas natural han
crecido considerablemente mas rapido que su consumo, debido a los continuos nuevos
hallazgos de reservas de gas natural y a las mejoras en las técnicas de produccion. Los
expertos consideran que el total de las reservas de gas natural en el mundo cubriran
mas de 60 aflos 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
aumentaran este tiempo previsto. Por lo tanto debido a lo expuesto anteriormente, es
claro que el gas natural actuara como puente hacia otro sistema energético y producira
una atenuacion en la fuerte dependencia actual de los combustibles tradicionales

derivados del petroéleo.

A pesar de los beneficios que brinda el gas natural, también existen ciertos riesgos que

se deben conocer. A continuacion se mencionan algunos de ellos (Gasnor, 2010):

Asfixia: Una fuga de gas natural en una habitacion producira asfixia por el
desplazamiento del oxigeno que produce el gas. Por debajo del 16 % de concentracion

de oxigeno, las personas estan expuestas a los riesgos de asfixia tales como mareos,
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cansancio y debilidad muscular. En niveles inferiores al 10 % de concentracion de

oxigeno, 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 limites de
inflamabilidad y se produce una chispa, se puede producir una explosion. Las
explosiones de gas natural generan una onda expansiva que destruye el lugar donde se

produce.

Deflagraciones: La deflagracion es un incendio localizado en el aire libre y producido
por una chispa a una mezcla de aire - gas natural dentro de los limites de
inflamabilidad. A diferencia de la explosion por gas natural, la onda expansiva es
pequefia y los efectos destructivos son despreciables, a menos que se produzca un
incendio en las cercanias por otras sustancias inflamables o no se logre controlar el
incendio de inmediato. El viento puede desplazar la nube de gases hacia un lugar mas

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
distribucion al consumidor final. Dependiendo de como se realice el transporte del gas
natural desde sus lugares de extraccion, ya sea en estado liquido o gaseoso, la cadena
de valor de suministro cambiara ligeramente y estara constituida por diferentes etapas.
Debido a las condiciones presentadas por Costa Rica para el aprovechamiento
energético del gas natural, en seguida se explicara la cadena de valor de suministro del
gas natural en estado liquido (gas natural licuado) a una terminal de regasificacion. Esta
cadena de valor estd compuesta por 6 etapas: (1) Exploracion y produccion, (2)
Procesamiento, (3) Licuefaccion, (4) Transporte maritimo de GNL, (5) Almacenamiento

y regasificacion, y (6) Distribucién y transporte a consumidores finales.
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3.5.1 Exploraciony produccion
Esta etapa esta conformada por las actividades de descubrimiento y extraccion del gas
natural. ElI gas de los pozos de perforacion se recolecta en plataformas en tierra y se

transporta hacia las plantas de procesamiento del gas natural.

La explosion inicia cuando una compafiia adquiere una propiedad en alta mar donde es
posible perforar para extraer gas natural. A partir de este momento, por medio de
tecnologias de imagenes sismicas, se identifican las zonas con mayor probabilidad de
contener hidrocarburos. Una vez que se obtienen los permisos ambientales requeridos,
se inicia la perforacion y se completa la exploracién del yacimiento.

Se deben comprometer altos recursos financieros para perforar los pozos, disefiar y
construir los recolectores de gas natural y los sistemas de procesamiento, y conectar
por medio de tuberias el depésito a la planta de licuefaccion. Ademas de lo anterior,
existe un alto riesgo de pérdidas econdmicas debido a las decenas de millones de
dolares que puede gastar una compafiia de extraccion si el resultado de exploracion es

un pozo seco (Departamento de Energia de los Estados Unidos, 2005).

3.5.2 Procesamiento del gas natural

El gas natural de alimentacion proveniente de un yacimiento, debe estar debidamente
limpio y seco antes del proceso de licuefaccion. Segun sea la fuente de origen del gas
natural, este combustible puede encontrarse como gas asociado o gas no asociado con
el petréleo crudo, y por lo tanto en cuanto a su composicion, ser clasificado como gas
hamedo dulce, gas humedo amargo y gas seco. Para los dos primeros, sera necesario

realizar una serie de procesos en planta antes de su licuefaccion y comercializacion.

Debido a que proceso de licuefaccién 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 tuberias, ademas que produzca dafios y efectos nocivos para las instalaciones
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(corrosion, picaduras, entre otros). Deben fraccionarse los hidrocarburos mas pesados**
del gas natural y ser tratado para eliminar suciedad arrastrada y trazas de
contaminantes comunes del gas natural como lo son el sulfuro de hidrogeno y dioxido
de carbono (Departamento de Energia de los Estados Unidos, 2005). De esta manera
se logra que el gas natural esté compuesto principalmente de metano con pequefias
cantidades de hidrocarburos ligeros como el etano, y se asegure un proceso de
licuefaccion eficiente. Ademas es importante que el gas natural comercial cumpla con
ciertas especificaciones y estandares de calidad. Los estandares son definidos por las
compafias consumidoras y se especifican en funcion de los disefios de sistemas de
ductos y necesidades del mercado que se desea atender. Entre las variables que
definen los estandares de calidad se encuentran: el poder calorifico, cantidad de
particulas sélidas y vapor de agua, porcentajes maximos de contaminantes y el indice
de Webb™.

Las etapas del procesamiento de gas natural son las siguientes (Arias, 2006):

1. Remocion de condensados y agua liquida: Los condensados del gas natural
también se conocen como gasolina natural debido a la similitud del punto de
ebullicion entre ambos. Estd compuesta de hidrocarburos liquidos tales como
alcanos, ciclohexanos y aromaticos. Los condensados se envian a una refineria

de petroleo y el agua se desecha.
2. Endulzamiento: Proceso por medio del cual se remueven el di6xido de carbono y

sulfuro de hidrégeno del gas natural. Se llaman gases acidos porque en
presencia de agua forman acidos. Los productos de estos procesos son los
gases acidos y el gas natural hiumedo dulce. Los procesos comunmente

utilizados son el tratamiento con aminas y el proceso Benfield.

14 Se refiere a hidrocarburos con temperaturas de condensacién mayores al metano, que
producen liquidos hidrocarburos del gas natural en condiciones determinadas.

15 El indice de Webb es la relacion entre el poder calorifico superior con respecto a la raiz
cuadrada de la gravedad especifica del gas.
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3. Recuperacion del azufre: El gas acido proveniente del proceso de endulzamiento
se envia a una unidad recuperadora de azufre. Alrededor del 90 % del sulfuro de
hidrogeno es convertido en azufre elemental para su posterior comercializacion.

El proceso de Claus es el mas utilizado para recuperar azufre.
4. Deshidratacion y remocion de mercurio: Se remueve el vapor de agua por medio

de una deshidratacion y un filtrado. La deshidratacién la formaciéon de gases
hidratados, reduciendo la corrosion en las lineas de transmisién. Los métodos
mas usados son: enfriamiento directo, adsorcion de agua por solidos y absorcion
de agua en glicoles. En cuanto a la remocion de mercurio, se utilizan los

procesos de carbén activo y tamiz molecular para filtrar el mercurio.
5. Recuperacion de liquidos de gas natural (LGN): Se utiliza un proceso de

destilacion criogénica para obtener los hidrocarburos licuables del gas natural.
Esta separacion criogénica emplea temperatura del orden de la temperatura de
condensacion del gas licuado de petréleo LPG (233 K (-40 °C)). Los liquidos
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

licuefaccion.
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Figura 3.5. Etapas del procesamiento de gas natural®.

3.5.3 Licuefaccion

La licuefaccion del gas natural es el proceso de cambio de estado, en el que se
condensa el gas natural al alcanzar la temperatura criogénica de condensacion del
metano (111,15 K (-162 °C)) a presion 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 presién atmosférica, y
permitir el transporte a largas distancias de manera mas econdmica y segura. Luego de
este proceso se le conoce al combustible como gas natural licuado (GNL). Esta
compuesto mayormente por metano y su densidad es alrededor de 45 % la densidad
del agua (Michot, 2003).

Para realizar el proceso de licuefaccion se utilizan sistemas de refrigeracion, donde

inicialmente el gas natural se comprime y luego se le realizan expansiones de Joule-

16 Diagrama tomado de la Secretaria de Energia de México en
http://www.sener.gob.mx/res/403/ Elaboracion%20de%20Gas
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Thomson para disminuir su temperatura (Ching, 2011). El propdésito de los ciclos de
refrigeracion es eliminar el calor sensible y latente del gas natural, de forma que se
transforma el combustible de estado gaseoso a alta presién a estado liquido a presion
atmosférica. Para ello son necesarios varios ciclos en cascada u otras configuraciones
para lograr la temperatura final de licuefaccion de 111,15 K (-162 °C). Generalmente se

llevan a cabo por medio de modulos de procesamiento llamados trenes (Arias, 2006).

Los ciclos de refrigeracion pueden ser abiertos o cerrados. En los ciclos de refrigeracion
abiertos, el mismo gas natural es comprimido y expandido cambiando de estado. En los
ciclos de refrigeracion cerrados, un refrigerante se somete al ciclo de refrigeracion y
luego por medio de un intercambiador de calor, se da el intercambio calorifico entre el
refrigerante y el gas natural. El principio basico 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
diseflados para minimizar las diferentes entre estas curvas y lograr un proceso
termodinamicamente mas eficiente, que requiere de menos energia por unidad de GNL
producido. Es por esto la importancia de unas buena la seleccion del refrigerante en los
procesos de licuefaccion. 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 adicion de calor u otra forma de energia

produciria la vaporizacion 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 algun
medio de transporte, ya sea buques metaneros o camiones cisterna. EI GNL se
transfiere desde los tanques de almacenamiento por medio de bombas especiales y
tuberias de carga articuladas, disefiadas para trabajar bajo condiciones criogénicas

(Departamento de Energia de los Estados Unidos, 2005).
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Figura 3.6. Planta de licuefaccién en Alaska®

3.5.4 Transporte maritimo de GNL

El gas natural licuado es transportado via maritima por medio de barcos conocidos
como buques metaneros. Estos buques permiten el transporte de grandes cantidades
de GNL desde el punto de produccién hasta las terminales de almacenamiento y
regasificacion, en condiciones de temperatura igual 113,15 K (-160 °C) y presién
ligeramente mayor a la atmosférica. Un buque metanero esta fabricado con doble casco
y su disefio le permite aislar al combustible del mar en caso de un derrame accidental
(Michot, 2003). Gracias a sus extensas normas de seguridad y su disefio, 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/Ing_tankers. html.
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La capacidad de almacenamiento de los buques metaneros es variable, desde valores
de 19 000 m?® hasta valores de 150 000 m®. Se prevé que la utilizacién 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 tipicas 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):

e Disefio esférico auto sostenido: Es conocido como Moss por su disefiador y tiene
depdsitos esféricos independientes dentro del barco. Estos depdsitos estan
fabricados de aluminio de alta resistencia y tiene un aislamiento celuloso similar
a la espuma. Esté recubierto externamente por una carcasa de acero resistente

al ambiente marino. En la figura 3.7 se muestra un disefio de este tipo.
e Diseflo 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 evitaria la pérdida de combustible y la
absorcion de calor. Consiste en un recubrimiento estanco constituido por dos
membranas consecutivas, fabricadas con chapas de acero de bajo coeficiente de
expansion llamadas invar y una fase de cajas de madera rellenas de perlita como
aislante térmico. Este tipo de buque fue disefiado por Gaz Transport y Technigaz.

En la figura 3.8 se muestra un buque de membrana tipico.
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Figura 3.7. Disefio esférico de un bugue metanero®.

Figura 3.8. Disefio de membrana de un buque metanero®

A pesar del buen disefio de aislamiento térmico con el que cuenta un buque metanero
para evitar la transferencia de calor hacia el liquido criogénico y el sub enfriamiento

realizado en la etapa de licuefaccion, siempre se evapora un pequefio porcentaje de

18 Imagen tomada de Michot, M. (2003), Introduccién al GNL. Descripcion 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.streaming.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 regasificacion del GNL

La regasificacion del GNL es un proceso endotérmico (absorbe energia) que consiste
en retornar rapidamente el combustible a su estado vaporizado, por medio de
vaporizadores en ambientes controlados. Luego el gas natural es regulado a presion y
entra a sistemas de gasoductos para el uso de los consumidores finales (industriales,
residenciales, plantas de generacion de energia, entre otros). Antes de la regasificacion,
el GNL es descargado por los buques metaneros y almacenado en tanques de

contencion con disefios especiales de aislamiento térmico (Michot, 2003).

La etapa de almacenamiento y regasificaciéon se divide a su vez en los siguientes

procesos:

Descarga del GNL desde los buques metaneros.

Almacenamiento del GNL.

Bombas primarias, gestion del gas evaporado y bombas secundarias.
Regasificacion del GNL.

Medicion y odorizacion.

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 tipico esférico, 2 por cada uno de los 4
tanques auto sostenidos. La capacidad de descarga de un buque varia entre 10 000
m3h y 12000 m*h tardando entre 12 horas y 14 horas su descarga total. Durante la
descarga del gas natural licuado, parte del liquido es vaporizado por diversas causas.
Entre ellas se pueden mencionar: el calor absorbido en el proceso, pérdidas de energia
por friccion en la tuberias, cambios de presion entre los tanques de almacenamientos
buque-tierra y energia 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). Mas adelante se explicaran estas opciones de manejo.

Los brazos tipicos de descarga estan 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 mas segura de descargar combustibles,
éstos incorporan valvulas de seguridad en su disefio 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 contencion con disefiados
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 presion de almacenamiento cercana a la presion atmosférica
(en un rango de 106 kPa absoluto a 108 kPa absoluto) y una capacidad de
almacenamiento variable entre 5 000 m® y 30 000 m®. Estos tanques estan compuestos
por un tanque interior de acero criogénico, el cual esta 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 esta fabricado
de aluminio o acero con niquel al 9 %, el material aislante es perlita y el tanque exterior
esta construido de concreto reforzado (Departamento de Energia de los Estados
Unidos, 2005).

Los tipos de tanques convencionales se clasifican en: tanques de contencion simple,
tanque de contencién doble y tanques de contencién 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 comun de contencion total.
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Figura 3.9. Tanque de almacenamiento de GNL de contencién total®.

3.5.8 Bombas primarias, gestion 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 fraccion del calor exterior penetra en
el tanque interno y logra evaporar pequefas cantidades de gas natural licuado. Otro
fendbmeno que contribuye a esta evaporacion es el volteo o “rollover” en inglés. Este
fendbmeno 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 (mas caliente) y se dé un aumento considerable en la

gasificacion del combustible (Ching, 2011). Esta vaporizacion se conoce como gas

20 Imagen recuperada de Energia 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
gue eleva la presion en el tanque de almacenamiento, el cual esta disefiado para
presiones cercanas a la presion atmosférica. Existen varias posibilidades para manejar
el gas evaporado en el interior del tanque de almacenamiento (SNC-Lavalin y
Enerchem, 2012):

e Compresion de los gases evaporados: El vapor se comprime a la presion de los
gasoductos de gas natural y se coloca en la red de transmision y distribucion de

consumidores finales.
e Recondensar: El vapor es comprimido hasta presiones entre 600 kPa (6 bar)

manometricos 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 liquido y de esta manera, poder

trasegarlo a los vaporizadores y evitar la cavitacion en las bombas secundarias.
e 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 opcién de recondensar, el gas natural licuado es enviado a alta presion
(cercana a 8000 kPa manomeétricos) 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 Regasificacién del GNL
El gas natural licuado es vaporizado por medio de intercambiadores de calor en
condiciones controladas de presion y temperatura, que permiten la distribucién 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 presion y
luego comprimir hasta la presiéon de consumo y la segunda es bombear el liquido a
presion de consumo y luego vaporizar. Debido a que la segunda opcién es mas

econdmica, es la mas utiliza en las plantas de regasificacion (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 liquido criogénico. Aun en climas frios, el aire

y el agua de mar son mas 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 bafio intermedio de un fluido. Este fluido

permite la transferencia de calor y generalmente es agua (Departamento de Energia 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 captacién de este fluido. EI 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 liquido 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 Ky 283 K
(entre 0 ° Cy 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 Ky 278 K (entre

3 °Cy 5 °C). Estas temperaturas son aproximadas.
Vaporizador de combustién sumergida: Esta compuesto por un barril de agua

que contiene un serpentin 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 guemador es una porcion 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 tipicos de agua de mar y
combustion sumergida, respectivamente.

Entrada de agua de mar

Gas natural

Gas natural
licuado

Colector de agua de mar

Figura 3.10. Vaporizador de agua de mar®

Salida de los
gases de
combustidén

—» Gas natural
+— GNL

Ventilador

Figura 3.11. Vaporizador de combustién sumergida®

21 Imagen recuperada de Energia del Gas Natural en
http://comunidad.eduambiental.org/file.php/1/curso/ contenidos/docpdf/capitulol16.pdf, p. 392.

22 Imagen recuperada de Energia 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 Medicion y odorizacion

Luego de que el gas natural licuado es vaporizado y recolectado es enviado a la
estacion de medicion y odorizacién. Ademas de las especificaciones y estandares de
calidad antes mencionadas que debe cumplir el combustible antes de su
comercializacion, 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 afladen trazas de sustancias odorizantes con el objetivo de
detectar por medio del olfato humano cualquier fuga de gas natural (Gasnor, 2007).
Entre los odorizantes mas comunes se encuentra los compuestos derivados del azufre
y el mercaptano. La combustion de estas trazas odorizantes no representan problemas

serios de toxicidad y corrosion para el sistema (Mokhatab, 2006).

En la figura 3.12 se ilustra un esquema basico de los procesos principales en la etapa

de almacenamiento y regasificacion del gas natural antes explicados.

Tanques de Chimenea
almacenamiento Linea de gas natural

I

T
Carga de
i cisternas

Tanques del
buque

) de GNL
Relicuador ] ——> Lineade GNL
23
Bombas Agua caliente
secundarias
® ~ Estacion de regulacion,
.. - E medida y odorizacién
laiiidoe )= . - » Consumo
q » Vaporizadores

(agua de mar)
Agua fria

Figura 3.12. Esquema bésico de una terminal de almacenamiento y regasificacion®

23 Imagen recuperada de Energia 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 Distribucién 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 liquido
0 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 conduccién de tuberias que permiten transportar el gas natural
hacia los consumidores finales luego del proceso de regasificaciéon en una planta o del
proceso de extraccion y produccién. 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 presion de

transporte hasta limites razonablemente seguros (Arias, 2006).

Desde el punto de vista economico, utilizar gasoductos es la mejor opcion 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 Unico
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. Tuberia de gasoducto a la intemperie®.

3.5.11.2Transporte terrestre de GNL

Disponer de tecnologias de transporte terrestre de GNL convierte al gas natural en una
fuente energética viable en el mercado, principalmente para aquellos consumidores que
es econOmicamente imposible la extension de un sistema de distribucion 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 tuberias criogénicas que suministran GNL
directamente a zonas de consumo pequefio 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 presion por friccion en el

24 Imagen tomada de Energia 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
tecnologia es conocida y se ha empleado para el transporte de liquidos criogénicos
como el helio liquido y el hidrogeno liquido. Los camiones son tanques criogénicos con
dos paredes de contencion (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 estacion satélite de GNL al conjunto de instalaciones que permiten el
almacenamiento, regasificacion 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.Camiodn cisterna de GNL con capacidad de 56 000 litros®®

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 presion
del gas natural en una estacion de compresores con el objetivo de incrementar la
energia por unidad de volumen y por ende, disminuir los costos unitarios de transporte.
El gas natural comprimido es depositado en cilindros o tanques disefiados para ser
transportados por vehiculos especializados. Estos vehiculos pueden ser camiones
rigidos o semirremolques los cuales cuentan con colectores que permiten transportar
los cilindros de manera segura (ver figura 3.15). Una vez el camion arriba a las
unidades de descarga del usuario final y segun sean las necesidades de presion y flujo
determinadas, se requerird una estacion de descompresién o simplemente una unidad

de trasvase (SNC-Lavalin y Enerchem, 2012).

Figura 3.15. Camidn rigido de GNC?*.

3.5.12 Aplicaciones del gas natural
El gas natural tiene muchas utilidades como combustible y su principalmente atractivo

es su combustion mas limpia respecto a los combustibles derivados del petréleo. 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 basicamente en tres sectores: sector de transporte, sector industrial, sector de

generacion de energia y sector doméstico.

En el sector de transporte serd posible utilizar el gas natural como combustible en
vehiculos livianos y de carga. Sera necesario realizar modificaciones a los motores de
combustion interna, principalmente en los sistemas de inyeccion y varia de acuerdo al
tipo de alimentacién 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 tecnologias necesarias para suplir ambas formas de gas natural.
Estas estaciones de servicio son una especie de estacién satélite utilizado a nivel

industrial.

En el sector industrial el gas natural es utilizado como combustible en hornos, calderas,
guemadores y demas aplicaciones donde se demande calor. Por ejemplo en la
fabricacion de aceros y hornos de fundicion. En el area de la refineria es utilizado como
materia prima para la obtenciébn de nuevos productos por medio de procesos

petroquimicos, por ejemplo en la produccion de hidrogeno para plantas de tratamiento.

En el sector de generacion de energia, se utiliza el gas natural como combustible en
plantas térmicas debido a su alta eficiencia de combustion y su poca contaminacion al
ambiente producto de sus residuos de combustion. En el sector domeéstico, se utiliza el
gas natural como energia para las casas en sistemas de calefaccion, calentadores,

duchas, preparaciéon de alimentos, entre otros.

3.6 Tecnologias para la vaporizacion GNL
El andlisis de las tecnologias existentes para el manejo de gas natural, especificamente

para el proceso de regasificacion, se basa en el estudio de los evaporadores o
regasificadores, los cuales existen en varios tipos y configuraciones, y se utilizan segun
las necesidades del proyecto en cuestidon 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 aplicacion
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real de los conceptos mas profundos y detallados de la transferencia de calor, siendo en

si mismos una gran obra de la ingenieria.

Los tipos de vaporizadores seran explicados y caracterizados de manera amplia, de
modo que se cuente con una base tedrica profunda, para mas adelante ser capaz de
elegir y elaborar el disefio mas adecuado para el proyecto que aca 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 evaporizacion, esta consiste en la transformacién 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
efectia para alcanzar el objetivo primordial que es distribuir el gas natural como

combustible util para el consumidor final.

De forma general se indica que en promedio el GNL ingresa a los regasificadores a una
presion de 14 kPa manométricos y a una temperatura de 98 K (-175 °C) y sale de los
mismos en estado gaseoso en condicién de vapor sobrecalentado a 277,6 K (4,45 °C) y
8618,4 kPa manomeétricos. 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 continuacion 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: caracteristicas de sus equipos, costo de
instalacion y operacion, impacto ambiental y tecnologia involucrada.

3.6.1 Vaporizadores de combustién 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 serpentin de tubos lisos de acero. El calentamiento del

agua se produce por productos directos de la combustion, por lo que el rendimiento
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energético es muy alto. Ademas 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 matr.

Debido a esto, con ellos se puede responder rapidamente ante una demanda
instantanea de gas natural, pues presentan un arranque veloz y efectivo en cualquier

punto de operacién del sistema o red.

3.6.1.1 Instalacién

Requieren de una instalacion tipica para un aprovechamiento de GNL, es decir, muelle
de atraque para los buques, sistemas de bombeo, tanques de almacenamiento y de
manera particular algun sistema de proteccion auxiliar para cada proyecto. Debido a la
necesidad de ingresar aire para generar la combustion, también cuenta con un

ventilador y tuberias de aire. Para entender el concepto con claridad ver la figura 3.11.

El inicio de la estacion de vaporizadores tipo SCV se establece como la brida de
entrada del GNL y la finalizacién corresponde a la descarga del gas natural. Segun
instalaciones de proyectos en funcionamiento se requiere de un area disponible de 495

m? por cada vaporizador que se desee instalar.

3.6.1.2 Costos

Segun un estudio realizado en el 2007 por el Instituto Americano de Ingenieros
Quimicos, se calculé que este tipo de tecnologia consume 162 655 MWh por afio y
ademas se invierte $ 70 000 anuales en tratamiento de aguas residuales producto del
proceso. Esta tecnologia 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 Quimicos registra que la operacién anual de SVC

genera 185 000 kg de 6xidos nitrosos ( NO, ) y 220 000 kg de emisiones de mondéxido
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de carbono ( co ), ademas de 66 millones de galones de aguas residuales que deben

ser tratados para la eliminacion de acidos carbdnicos y su neutralizacion.

3.6.1.4 Tecnologia

Nuevos avances tecnoldgicos proponen una mayor eficiencia en los procesos de
combustion y una reduccion importante en el nivel de emisiones contaminantes, sin
embargo no es nada que al dia de hoy pueda tener aplicacion practica de manera

significativa.

3.6.2 Vaporizadores de aire ambiente

El vaporizador de liquidos criogénicos por aire ambiental toma calor del aire circundante
y lo transfiere al fluido liquido a través de sus bobinas. No necesita ningln equipo o
energia extra ni tampoco otros recursos energéticos. Por otra parte, posee una funcion
estable. Por lo tanto, el vaporizador de liquidos criogénicos por aire ambiente es a su
vez econdémico y amigable con el medio ambiente. Posee un arreglo de tubos delgados

gue disefian para que la zona de transferencia de calor sea muy amplia.

Pero se debe indicar que el uso practico hasta hoy implementado es solo a pequefia
escala y no se cuenta con registro de proyecto con terminales de regasificacion de GNL
gue empleen esta tecnologia. Este tipo de vaporizadores resulta ser una opcién muy
atractiva, pues tiene bajos costos de instalacién y de operacion, ademas su impacto

ambiental es mucho menor y la necesidad de energia externa es muy reducida.

Sin embargo el reto se presenta a nivel tecnoldgico, pues lograr una transferencia calor
efectiva y eficiente en poco tiempo, empleando Unicamente el aire circundante no es
tarea sencilla y requiere de una conveccion 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 transformacion 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
estd en contacto directo con el aire y a presiéon atmosférica, ademas se encuentra
beneficiado por la transferencia de masa, por lo que cuenta con mayor captacion de
energia por area de superficie dada, sumado a esto no existe ningun tipo de aislamiento
entre el fluido de trabajo y el aire, como si ocurre en los sistemas indirectos.
Adicionalmente cuenta con un ventilador de tiro inducido para crear una recirculacion 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
serpentin que contiene el fluido de trabajo, estos serpentines estan equipados por
arreglos de aletas, con el fin de aumentar el area 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 menciono, debe atravesar varias superficies metalicas, por lo que el

area de transferencia necesita ser incrementada.

3.6.3.1 Balance de energiay 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 condensacion de vapor:

Condensacion 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.

e AIRE SATURADO FRIO g

Figura 3.16. Intercambiador de calor tipo directo?.

La figura 3.16 muestra de manera esquematica, el proceso de transferencia de calor
gue 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 indirecto®.

La figura 3.17 muestra de manera esquematica, el proceso de transferencia de calor
gue 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
gue operan, ya que su curva de rendimiento es funcion de la temperatura de bulbo seco
y bulbo himedo a la que se encuentre el aire disponible, de esta modo, cuanto mayor
sea la temperatura de bulbo seco y bulbo humedo para el aire, mejor y mas 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 himedo superior a los 273 K (0 °C), de lo contrario

la transferia 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 congelacion bajo, teéricamente podria ingresar a los

28 Tomado de AIChE, (2008). Utilization of Atmospheric Heat Exchangers in LNG Vaporization,
p.7

88



vaporizadores a temperaturas inferiores a los 273 K, sin embargo esto no resulta
practico, pues el condensado generado en el exterior de los intercambiadores de calor
se congelaria y este efecto es nocivo para el serpentin 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 tecnologia.

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.
Ademas hay una fuente de calor externa que mantiene mas caliente el fluido de trabajo,

y favorece asi la transferencia y evaporacion del GNL.

Para detallar el funcionamiento de este sistema de lazo simple se muestra un diagrama

esquematico de su instalacion en la siguiente figura:

SALIDA DE GN
= HACIA TUBERIA }

|
R
o Sl e

INTERCAMBIADOR DE CALOR
CON VENTILADOR Y ALETAS

CALENTADOR
GLICOL-GAS

AGUA CONDENSADA DE
LA ATMOSFERA ’

Figura 3.18. Sistema de lazo simple con intercambiador de calor indirecto®.

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, alli 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 tuberia de
distribucion de GN. Para aumentar y mantener el flujo de aire constante, asi como la
temperatura del mismo se instala un ventilador que genera recirculacion del aire,
ademas se realiza la conveccion forzada del aire hacia el evaporador para mantener el
aire de alrededor a alta temperatura, adicionalmente, existe una fuente de calor externa
gue 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. Ademas el sistema
cuenta con una salida para la extraccion del condensado formado en el evaporador,

producto del enfriamiento del aire ambiente.

3.6.4.1 Instalacion

El area total que en promedio ocupa un sistema de este tipo es 14863 m2 (160 000
pies2), lo cual representa un 375 % mas que el area de un vaporizador de combustion
sumergida (SCV).

3.6.4.2 Costo
El costo de instalacion de un sistema como estos, segun el Instituto Americano de
Ingenieros Quimicos 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 generacién de condensado hidrico producto de este sistema que contempla el
Instituto Americano de Ingenieros Quimicos es de 916 069 m?® (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. Ademas al suministra aire frio a la

atmosfera, se reduce el efecto de calentamiento global.

3.6.4.4 Tecnologia
Con el fin de disminuir el tamafio y area 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 conveccién) de modo que de esta forma se logre

disminuir el area 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
area 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.

SALIDA DE GN HACIA
TUBERIA ’

i
\|‘F i

GNL '

GLICOL- INTERCAMBIADOR
DE CALOR CON AGUA

CALENTADOR
GLICOL-GAS

TORRE DE
CALENTAMIENTO

\ ; AGUA CONDENSADA

P_ﬂ' ' DE LA ATMOSFERA ’
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Figura 3.19. Sistema de doble lazo con intercambiador de calor directo®.

Primeramente se succiona agua a presion 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 ultimo
es un fluido alin mas caliente y se eleva mas la temperatura del agua, a partir de esta
fase el agua se dirige al vaporizador para brindar calor al GNL para evaporacion, una
vez alcanzado el vaporizador el sistema funciona de idéntica manera al sistema de lazo
simple descrito en la seccion anterior. EI condensado producto de la precipitacion de la
humedad del aire atmosférico se remueve del sistema por medio de una tuberia de

descarga de condensados.

3.6.5.1 Instalacién

El area total que en promedio ocupa un sistema de este tipo es 8 360 m? (90 000 pies?),
lo cual representa un 210 % mas que el area de un vaporizador de combustion
sumergida (SCV).

3.6.5.2 Costo

El costo asociado a la instalacion de esta tecnologia es de 131 % el valor de la
instalacion de SCV, ademas 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

valoracion 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 Quimicos calcula que la
generacion de condensando empleando esta clase de tecnologia es de 1 313 537 m®
(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 Tecnologia

En un afan por reducir el tamafo de las instalaciones, se podria 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 area necesaria para la transferencia de calor efectiva. Adicionalmente y
segun sean las caracteristicas del proyecto, la torre de calentamiento vertical, se puede

sustituir por una torre de flujo transversal, la cual tiene un menor tamafio.

3.6.6 Vaporizador de combustién sumergida (SCV) hibrido con intercambiador de

calor directo

Respecto a los vaporizadores de combustion sumergida, esta tecnologia agrega un
sistema de bombeo para el trasiego de agua y una torre de calentamiento para el agua.

A continuacion se muestra imagen del diagrama de funcionamiento.

TORRE DE
CALENTAMIENTO

VAPORIZADOR

=
o]

S ™ 4 =T
TANQUE
DE AGUA

SALIDADE
GN HACIA TUBERIA

DEPOSITO DE LA TORRE
DE CALENTAMIENTO

CAMARA DE
AGUA CONDENSADA COMBUSTION
DE LA ATMOSFERA

Figura 3.20. SCV con intercambiador de calor directo®.
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 combustion controlado, el producto de la combustion 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
combustion generado en la camara de combustion y se encarga de mantener el agua

del tanque caliente.

3.6.6.1 Instalacion

El area necesaria para instalar cada vaporizador es de 27 868 m?.

3.6.6.2 Costo
Una instalacion de este tipo tiene un costo de 38 % mas que la inversion inicial para
SCV, ademas anualmente consume 116 251 MW/h mas de energia, principalmente por

la inclusion 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), idénea para cualquier
aplicacion industrial. Sin embargo se debe recordar que el agua empleada en el
proceso se encuentra adicionada con acidos de carbono, esto producto de la exposicion
a la combustién sumergida, por lo que el agua antes de descargarse requiere de un

tratamiento quimico, sin embargo este es menor que el aplicado al SCV simple.

3.6.6.4 Tecnologia
En relacion a la tecnologia en desarrollo, se espera al igual que para los SCV obtener

mayor eficiencia en la combustion.

3.6.7 Vaporizadores de agua de mar
Los vaporizadores de agua de mar son un médulo de intercambiadores de calor por los
cuales en su parte inferior e interior sube el GNL (liquido), 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 captacién 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 linea de entrada del GNL a los vaporizadores esta regulada por
enclavamientos que coordinan la salida de del gas natural vaporizado con la entrada del
GNL. EI sistema consta de los siguientes equipos: bomba de captacién de agua de
mar, bombas de inyeccion de hipoclorito de sodio y los vaporizadores propiamente

dichos.

3.6.7.1 Sistema de captacién de agua de mar

Primeramente se debe construir un cajon (generalmente de hormigén) 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 filtracion gruesa del agua. El equipo de bombeo suele ser un conjunto
de bombas centrifugas verticales que se colocan a la descarga de cada uno de los
compartimentos del cajon. Posterior al bombeo se instala el equipo automético 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 tuberia de material resistente a la corrosion.

3.6.7.2 Sistema de cloracion
Aca se desarrolla un proceso de dosificacion, un arreglo de bombas de desplazamiento
positivo inyecta hipoclorito de sodio al agua de mar, a razén 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 energia
para la transformacion 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 estan
constituidos por paneles de tubos aleteados que son bafiados 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 si de dos maneras simultdneas, 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 lamina helicoidal o serpentin que
permite la ebullicion uniforme y estable del fluido. Una vez que el agua de mar ha
circulado por en caida vertical por el exterior de los tubos, es recogida en una balsa

conectada al hormigon y se vuelve a introducir al mar para repetir el proceso.

A continuacién se presenta una tabla resumen con las propiedades y caracteristicas de
los fluidos que interactian en el intercambiador de calor, tanto en el lado externo como

interno:

Tabla 3.3. Especificaciones técnicas tipicas de un vaporizador de agua de mar abierto®

Matenal Aluminio
Presion de disefio 130 bar
Temperatura de disefio -170 / +65 (°C)
Volumen 0,60-0,70 m?
Presion de prueba 195 bar
Temperatura de prueba 20 °C

Presion de operacion 74 bar
Temperatura de operacion  -160/ +1 (°C)
Cormrosion 0 mm

Fluido contenido GML F GNMN
Caudal maximo 150 m? / h
por madulo de GML

T* de disefic 0F565°C

T" de operacion del agua 14/ 26°C
Fluido Agua de mar

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 hibrido con intercambiador de calor directo
Este sistema propone operar el vaporizador de bastidor abierto (ORV por sus siglas en
inglés) dentro de un circuito hidrico de lazo cerrado. La siguiente figura muestra este

arreglo.

) CALENTADOR

S DE GAS

AGUA CONDENSADA
DE LA ATMOSFERA

Figura 3.21. Vaporizador de bastidor abierto hibrido con intercambiador de calor directo®.

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, alli el agua calentado sale
hacia el intercambiador de calor directo, en donde actian como fluido de trabajo,
suministrando calor al GNL para su evaporacion. El condensado formado en el proceso

se recoge por una segunda tuberia y se devuelve a la torre de calentamiento.

3.6.8.1 Instalacion

El area necesaria para instalar cada vaporizador es de 8 825 m? (95 000 pie?).

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 instalacion de este tipo tiene un costo de 35 % mas que la inversion inicial para
SCV, ademas anualmente consume 2104 MW/h adicionales de energia, principalmente

por el uso de calentadores (Qquemadores 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), id6nea para
cualquier aplicacion sin necesidad de tratamiento alguno. Por su parte el aire frio que se

devuelve a las atmosfera favorece la disminucion del calentamiento global.

3.6.8.4 Tecnologia
La utilizacion de agua de mar como fluido de trabajo representaria un ahorro muy
significativo en los costos de operacion del proyecto.

3.7 Metodologia para el célculo de los vaporizadores de agua de mar

para GNL
La Escuela Universitaria de Ingenieria Técnica Industrial de Barcelona (UPC) desarrollo

esta metodologia con el objetivo de simplificar los calculos mas comunes y necesarios
para el disefio de este tipo de vaporizadores, como lo es calcular el caudal de agua de
mar necesario y el &rea de los intercambiadores de calor.

3.7.1 Célculo de caudal de agua de mar necesario para vaporizar una corriente
de GNL.

Primeramente se plantea un balance de energia calorifica 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 ecuacién
(27).

Wf-Cef),-(Te—Tf)1)+Wf-)\f+Wf-Cefyg-(T —Te) _ W_-Ce, At +pérdidas

2 = (27)
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Doénde:
W . caudal masico de GNL (kg/h)

Cerr . calor especifico del GNL a presién constante

Te . Temperatura de vaporizacion del gas natural

Tpy o Temperatura de entrada del GNL

Ar : Calor latente de vaporizacion del GNL
Cery - calor especifico del gas natural vaporizado a presion constante
T

f.2 : Temperatura de salida del gas natural vaporizado

¢ : Caudal de la masa de agua de mar (kg/h)

Ce. . Calor especifico del agua de mar a presion constante

At. . Diferencia entre la temperatura de entrada del agua de mar y la de salida

Pérdidas: Irreversibilidades del proceso y transferencia de energia 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 masico, su calor latente de vaporizacion y calor especifico.
Adicionalmente la densidad del GNL estard determinada por las condiciones de presion
y temperatura a las que este se halle. EI cambio de fase del GNL a gas se da para una
condicion especifica y dependiente de presion y temperatura en los limites de la zona

de saturacion. Seguidamente se muestra una grafica que relaciona la presion del GNL y
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su temperatura, la misma resulta necesaria para la definicion de las condiciones de
disefio de los vaporizadores. Por ejemplo la grafica muestra un rango de variacion de la
temperatura desde 93 K (-180 °C) hasta 163 K (-110 °C), lo cual corresponde a su

condicion criogénica.

Presidn (bar)

T T T T T T 1
—180 —170 —160 -150 -140 —-130 —-120 —110
Temperatura (°C)

Figura 3.22. Diagrama de equilibrio presion — temperatura para la condicion criogénica®.

Nota: 1 bar = 100 kPa.

Aumentar la temperatura del GNL va ligado a un incremento muy significativo en la
presion, debido a esto los tubos de los intercambiadores de calor deben ser capaces de

suportar altas presiones de trabajo por periodos prolongados de tiempo.

Por ejemplo para el caso de una presion de operacion tipica de 7 400 kPa, la
temperatura inicial de vaporizacion 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 vaporizacién. 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 especifico en funcion de la temperatura a presion constante®

Nota: 1 kcal = 4,19 kJ

Es muy importante tener claro que la vaporizacion 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, ademas la concentracion de masa de GNL y
de la fase gaseosa en el mismo espacio disponible, aumenta conforme se genera la
vaporizacién, ambos factores hacen que la presion 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 liquida no vaporizada.

El calor latente de vaporizacion dependera de la temperatura a la que ocurra el cambio
de fase y las diferencia resultan muy significativas para rangos estrechos de variacion.

La siguiente figura permite ejemplificar esta condicion.

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 funcién de la temperatura®.

Nota: 1 kcal = 4,19 kJ

Segun se defina la presion y temperatura de trabajo y con ello la linea de cambio de
fase para el GNL, asi sera el valor del calor latente de vaporizacion y esto determina la

necesidad de transferencia de calor requerida en el proceso.

Una variacion con comportamiento muy similar sucede con el calor especifico a presion
constante tanto para el GNL como para estado gaseoso, para el intervalo de

temperaturas de funcionamiento del intercambiador de calor, esta variacion resulta muy

significativa. De este modo se debe tener muy claro que las variables Cer, : Cer g y

Ay de la ecuacion (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 condicion de funcionamiento,
revela que el caudal de agua de mar necesario para la vaporizacion es directamente
proporcional a la densidad del GNL, con ello se sabe que cuanto menos denso sea el
GNL, menor masa de agua se requerird 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 Célculo del area media para el intercambiador de calor ORV
La razon de transferencia de calor en un intercambiador de calor es funcién del area 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 expresion que define la taza de transferencia de calor en un

intercambiador esta dada por:

Q = UnAn AT, (28)
Donde:
Q: Es la taza de transferencia de calor (J/h)

An Area del intercambiador de calor (m?)

Un - Coeficiente global de transferencia de calor, suministrado por el fabricante segun

el tipo y material del intercambiador de calor (W/m?°C).

Aty . Media logaritmica de la diferencia de temperaturas entre ambos lados del

intercambiador (°C).

Para calcular la diferencia media logaritmica se utiliza la siguiente ecuacion:

_Au-ag
" lni—z

(29)

Donde:

37 Tomado de CENGEL, Y. (2011). Transferencia de calor y masa, p. 641.

103



Aty . Diferencia de temperatura entre el fluido caliente a la entrada del intercambiador

de calor y el fluido frio a la salida.

AL, . Diferencia de temperatura entre el fluido caliente a la salida del intercambiador

de calor y el fluido frio a la entrada.

Nota: Esta es la forma de expresar los cambios de temperaturas para intercambiadores

de calor a contraflujo.

Si de la ecuacion (28) se despeja para la variable A, asociada al area del
intercambiador de calor, se encuentra el area minima de transferencia efectiva que
debera tener el intercambiador para alcanzar la taza de transferencia de calor
establecida. De esta forma se genera la siguiente ecuacion indispensable para el

disefio requerido:

" U At (30)

3.7.2.1 Coeficiente global de transferencia de calor (Um)

Esta expresion resume la red de resistencias térmicas asociada al proceso de
transferencia de calor. Cuando se tiene una configuracién en la cual un fluido caliente
fluye por el lado exterior de un tubo, mientras que por el interior fluye el fluido frio, se

genera la siguiente expresion:

1 1 1
Um hi he

Il

(31)

Donde:

38 Tomado de CENGEL, Y. (2011). Transferencia de calor y masa, p 632.
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hi: coeficiente de conveccién interno
he: coeficiente de conveccién externo

La ecuaciéon (31) considera ademas 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 area externa e interna del tubo se

puede considerar iguales, pues la variacién en los diametros es minima.

De esta forma se obtiene la igualdad de la expresién (31) la cual facilita el trabajo de
cara a un disefo. Pues los coeficientes de convecciéon son funcién del material del tubo

y las temperaturas internas y externas.

3.8 Metodologia para el disefio del gasoducto de Gas Natural
Para el disefio 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. Estandares internacionales de ANSI (American National Standards
Institute), ASME (American Society of Mechanical Engineers), ASTM (American Society
for Testing and Materials) y APl (American Petroleum Institute), establecen codigos que
permiten disefiar gasoductos de Gas Natural al determinar variables de seleccion tales

como espesores de pared, cédulas y materiales de la tuberia.

Para la seleccion del diametro de la tuberia de un gasoducto, primeramente se debe
considerar la velocidad maxima y minima del Gas Natural en la tuberia, de manera que
la velocidad maxima del fluido no cause erosion, exceso de ruido o golpe de ariete, y

por otro lado la velocidad minima no cause arrastre de liquidos.

En general, la velocidad del gas en cualquier punto del gasoducto, se determina al
aplicar la conservacion de la masa y ley de gases ideales modificada para gases reales.

La velocidad es dada por:

105



Q. \[P
v=14.7349(32)(T—b (32)

Donde

v=( velocidad del gas (m/s).
— 3 .
Q,=¢ Flujo volumétrico de gas, medido a condiciones estandar ( ™ /dia y,

D=¢ pigmetro interno de la tuberfa (mm).

P,=( presion estandar (kPa).

Ty=¢ Temperatura estandar (K).

P=( presion absoluta de gas (kPa).
T=¢ Temperatura de gas (K).

Z=b Eactor de compresibilidad del gas, a temperatura de flujo (adimensional).

Los factores de compresibilidad para gas natural se pueden obtener a partir de gréaficos
elaborados en funcion 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 ecuacion en funcién de varias
constantes y de la presién y temperatura pseudo-reducidas del gas. El método
propuesto por AGA utiliza un algoritmo matematico, generalmente calculado por medio
de un programa de cémputo, el cual establece el factor de compresibilidad del gas en

funcidén de las propiedades del gas, presion y temperatura. Por ultimo, el método de
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CNGA propone una ecuacién simple para calcular el factor de compresibilidad en
funcidon de la gravedad, la presion y la temperatura del gas. Esta ecuacion es valida
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 seleccién del material para gasoductos de Gas Natural, a pesar de que
hay aplicaciones en las que se utilizan materiales plasticos para tuberias de gas, en su
mayoria se requiere el acero para sistemas de tuberias a presion. Las normas de
fabricacion de tuberias mas utilizadas son API, ASTM, ASME y ANSI. Todas estas
normas exigen estrictos disefios, requerimientos de manufactura, pruebas de
estandarizacion, especificaciones y requerimientos quimicos. Por lo tanto, las tuberias
de acero son fabricadas bajo estos estandares garantizan alta calidad y seguridad en el

disefo.

La seccidn ANSI/ASME B31.8 especifica los requerimientos de espesor de pared para
sistemas de tuberias de transmision y distribucion de gas. Este cédigo es a menudo
utilizado como estandar de disefio para sistemas de tuberias de gas natural y a pesar
de que es menos riguroso que el ANSI/ASME B31.3 (sistemas de tuberias en plantas
quimicas y refinerias de petrdleo), es mas estricto que el codigo ANSI/ASME B13.4
(sistemas de tuberias para el transporte de hidrocarburos liquidos, gas licuado de
petréleo, amoniaco y alcoholes). Ademas, el codigo B31.8 de ASME/ANSI recomienda
emplear el estandar APl 5L para la fabricacion de tuberias de acero en lineas de

transporte de Gas.

El codigo ANSI/ASME B31.8 fija el espesor de pared de disefio minimo por medio de la

siguiente ecuacion:

. Pd,
" 2FETS,

(33)
Donde
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t=é Espesor de pared minimo de disefio (mm).

d,=¢ Diametro externo nominal de tuberia (mm) (Ver Anexo 9).

F=& Factor de disefio (adimensional) (Ver Anexo 4).

E={ Eactor de soldadura longitudinal (Ver Anexo 5).

T=¢ Factor de reduccion de la temperatura (Ver Anexo 6).

Sv=%  Esfuerzo minimo de fluencia de la tuberia (kPa) (Ver Anexo 7 y Anexo 8).

P=( presion manométrica de disefio de tuberia (kPa).
Una vez calculado el didmetro y la cédula para un tipo de tuberia de acero
seleccionado, se debe comprobar la caida de presion y velocidad del flujo de gas por

medio de la Ecuacion General de Flujo y otras ecuaciones empiricas de gases.

La Ecuaciéon General de Flujo, también conocida como Ecuacion Fundamental de Flujo,
es la ecuaciéon basica para relacionar la caida de presion con el caudal de un flujo de
gas isotérmico en estado estacionario que circula a través de una linea de tuberia. El
flujo volumétrico se da en funcion del diametro de la tuberia, propiedades del gas,

presiones y temperatura. Esta ecuacion® se expresa de la siguiente manera:

T, \[(P2-ep]”
=5.747x10*F| =2 || ~—==——-| D*°
Q X P,|| GT, L.z (34)
_L{e=1)
L= (35)

39 Ecuacién tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 35y p. 36.
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HZ_HI
T.Z (36)

2
Jf (37)

Donde;

_— 3 .
Q=¢ Flujo volumétrico de gas a condiciones estandar ( ™ /dia ).

f=¢" Factor de friccion (adimensional).

F=% " Factor de transmision (adimensional).

Py=( presion estandar (kPa).

Ty=c Temperatura estandar (K).

P\=( presion absoluta aguas arriba estandar (kPa).

P2=¢ " presién absoluta aguas abajo estandar (kPa).

€=¢ Logaritmo natural.

G=¢ Gravedad del gas (adimensional).

T=t Temperatura promedio de flujo de gas (K).

L=¢ Longitud equivalente de segmento de tuberia (km).
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L=¢ Longitud de segmento de tuberia (km).

$=¢ parametro de ajuste por elevacién (adimensional).

H,=¢ Eleyacion aguas arriba de la tuberia (m).

H,=¢ Ejevacion aguas abajo de la tuberia (m).

Z=b Eactor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¢ pigmetro interno de la tuberia (mm).

Para calcular el factor de friccion en tuberias de gas en régimen de flujo turbulento
(Re>4000), usualmente se emplea la ecuacién de Colebrook & White* y la ecuacién de

Reynolds* expresadas como siguen:

15 e 251

Jf 81| 37D RF (38)
_ b || GQ
m_0.5134(—b (u—D) (39)

Donde;

f=%" Factor de friccion (adimensional).

40 Ecuacion tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 48.

41 Ecuacién tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 44.
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Diametro interno de la tuberia (mm).
Rugosidad absoluta de la tuberia (mm).

Numero de Reynolds (adimensional).

= 3 .
Q=¢ Flujo volumétrico de gas a condiciones estandar ( ™ /dia ),

Py=¢ presion estandar (kPa).

Ty=¢ Temperatura estandar (K).

G=¢ Gravedad del gas (adimensional).

H=( viscosidad dinamica del gas (poise).

Ademas de la Ecuacion General de Flujo, existen ecuaciones empiricas para gases que
permiten relacionar el caudal de un gas en funcion del didmetro de tuberia, presion,

temperatura y otras propiedades del gas.

AGA (American Gas Association) publicé un reporte de cémo calcular el factor de
transmision en tuberias de gas para ser utilizado en la Ecuacion General de Flujo.
Utilizando este método se calcula el factor de transmision por medio de dos ecuaciones.
La primera ecuacion calcula el factor de transmision para tuberias rugosas en la zona
de turbulencia completa. Mientras que la segunda ecuacién calcula el factor de
transmision para tuberias lisas en la zona de flujo parcialmente turbulento. Finalmente,
el menor factor de transmision al analizar ambas ecuaciones se utiliza en la Ecuacion

General de Flujo para el célculo de la caida de presion en la tuberia.
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Para la zona de turbulencia completa, AGA plantea la siguiente ecuaciéon* para el
calculo del factor de transmision, basada en la rugosidad relativa (e/D) y en el nimero
de Reynolds (Re).

3 3.7D
— o

Para la zona de turbulencia parcial, el factor de transmision es calculado utilizando el

namero de Reynolds (Re) y el factor de transmision de tuberia lisa Von Karman ( F, )

por medio de la siguiente ecuacion®:

_ R
F=4D; 10310(1.41251?{ (41)

— R\_
F=4logy| 5| -0 42)

Dy corresponde al factor de arrastre y es un parametro que considera el numero de

curvas, bifurcaciones y accesorios en la tuberia. 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 indice
Bend, el cual es la suma de todos los angulos y curvas del segmento de tuberia,

dividido entre la longitud total de la tuberia.

42 Ecuacion tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 57.

43 Ecuacién tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 57.
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Otra ecuaciéon empirica para gases es la Ecuacion de Weymouth*, la cual calcula
directamente el flujo volumétrico a través de una tuberia de gas para valores dados de
compresibilidad, gravedad del gas, presion de entrada y presion de salida, longitud y

diametro de la tuberia. La Ecuacion de Weymouth se expresa de la siguiente forma.

0.5

2 s 2
P —e'P, 8/3

GT,L.Z

T,

Q=3.7435x10 °E
P,

(43)

={ 3y 3
Q=¢ Flujo volumétrico de gas ( ™ /dia ).

Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).
P,=( .
b Presion estandar (kPa).

Ty=¢ Temperatura estandar (K).

P\=¢ presion absoluta aguas arriba estandar (kPa).

P,=¢ presion absoluta aguas abajo estandar (kPa).

e={ | ggaritmo natural.
G=¢ Gravedad del gas (adimensional).

Ty=t Temperatura promedio de flujo de gas (K).

44 Ecuaciéon tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 61.
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L=¢ Longitud equivalente de segmento de tuberia (km), calculado a partir de la

ecuacion (35).

$S=C parametro de ajuste por elevacion (adimensional), calculado a partir de la

ecuacion (36).

2=t Factor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¢ pigmetro interno de la tuberia (mm).

La ecuacion de Pandhandle A es otra ecuacién empirica para gases. Esta ecuacion se
desarrollo para lineas de tuberias de gas natural, para flujos de gas con niumeros de

Reynolds en el rango de 5 a 11 millones. Esta ecuacién* se expresa como sigue:

0.5394

P12_eS P22 poie
G085 T,L.Z

1.0788
b

_ -3
Q=4.5965x10"°E (44)

b

Donde;

={ 3y 3
Q=¢ Flujo volumétrico de gas ( ™ /dia ).

E=¢ Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).
Py=( presion estandar (kPa).

Ty=C Temperatura estandar (K).

45 Ecuaciéon tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 65.
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P\=¢ presion absoluta aguas arriba estandar (kPa).

P,=( presion absoluta aguas abajo estandar (kPa).

€=¢ Logaritmo natural.

G=¢ Gravedad del gas (adimensional).

Ty=t Temperatura promedio de flujo de gas (K).

L=¢ Longitud equivalente de segmento de tuberia (km), calculado a partir de la

ecuacion (35).

$S=C parametro de ajuste por elevacion (adimensional), calculado a partir de la

ecuacion (36).

Z=& Eactor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¢ pigmetro interno de la tuberia (mm).

La revision de la ecuacion de Panhandle dio origen a la Ecuacion de Panhandle B. Para
flujos totalmente turbulentos con valores de numero de Reynolds ubicados en el

intervalo de 4 a 40 millones, esta ecuacion* se expresa de la siguiente manera:

2 s 2 051
P —e'P, 253

GO% T,LZ (45)

1.02
L,

Q=1.002x10°E
P,

Donde;

46 Ecuaciéon tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 68.

115



={ 3 3
Q=¢ Flujo volumétrico de gas ( ™ /dia ).

Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).

P,=( presion estandar (kPa).

Ty=¢ Temperatura estandar (K).

P\=¢ presion absoluta aguas arriba estandar (kPa).

P,=¢ presion absoluta aguas abajo estandar (kPa).

€=¢ Logaritmo natural.

G=¢ Gravedad del gas (adimensional).

Ty=t Temperatura promedio de flujo de gas (K).

L=¢ Longitud equivalente de segmento de tuberia (km), calculado a partir de la

ecuacion (35).

$S=C pardmetro de ajuste por elevaciéon (adimensional), calculado a partir de la

ecuacion (36).

Z=b Eactor de compresibilidad del gas, a la temperatura de flujo (adimensional).

D=¢ piametro interno de la tuberia (mm).
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Por ultimo, se encuentra la ecuacion empirica para gases conocida como la Ecuacion
IGT propuesta por el Instituto de Tecnologia de Gas (Institute of Gas Technology). Esta

ecuacion*’ se formula como sigue:

0.555

P12_eS Pz2 D57
(46)

GO.B Tf Le IJO.Z

T,

Q=1.2822x10"E
P,

Donde;

={ 3 3
Q=¢ Flujo volumétrico de gas ( ™ /dia ).

Eficiencia de flujo (decimal menor o igual que 1.0).

P,=( presion estandar (kPa).

Ty=¢ Temperatura estandar (K).

P\=¢ presion absoluta aguas arriba estandar (kPa).

P,=¢ presion absoluta aguas abajo estandar (kPa).

€=¢ Logaritmo natural.

G=¢ Gravedad del gas (adimensional).

Ty=t Temperatura promedio de flujo de gas (K).

L.=¢ Longitud equivalente de segmento de tuberia (km), calculado a partir de la

ecuacion (35).

47 Ecuacién tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 71.
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$S=C parametro de ajuste por elevacion (adimensional), calculado a partir de la

ecuacion (36).

H=¢ viscosidad dinamica del gas (poise).

D=¢ pigmetro interno de la tuberia (mm).

La Ecuacion de Darcy-Weisbach ha sido ampliamente utilizada en el calculo de caida
de presion por pérdidas de friccibn en tuberias para liquidos newtonianos
incompresibles. Sin embargo, esta ecuacion no es aplicable para el analisis de flujos
compresibles, debido a que la ecuacién depende de la densidad y velocidad del flujo, y
ambas variables para este tipo de flujos se modifican a lo largo de la tuberia. Sin
embargo, se analizaran los resultados obtenidos en el Capitulo 7 para determinar si es
posible utilizar la Ecuacion 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 explotacion de GNL es que

los costos han bajado significativamente desde el 2010. Por ejemplo segun un articulo
titulado “Introduccion 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 econémicamente y entregado en los EE.UU. como GNL a un precio entre
$2,50 - $3,50 por 1 055 056 kJ (millén de Btu, MMBtu) dependiendo mayormente del

costo de transporte y del lugar donde proceda.

Los costos de exploracion y produccion han disminuido principalmente a la
implementacion de nuevas y avanzadas tecnologias como la sismica 3-D (tercera
dimensién); la perforacion y el complemento de arquitecturas y estructuras de pozos
complejos, ademas del desarrollo de mejoradas instalaciones bajo el mar. La tecnologia

sismica 3-D revela imagenes de las rocas debajo de la superficie de la tierra,
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permitiendo a los cientificos de exploracion predecir donde pueden existir
acumulaciones de gas natural. Perforacion y complemento de arquitecturas de pozos
complejos permiten a los ingenieros petroleros precisar mas cuidadosamente dichas
acumulaciones y maximizar la recuperacion de depositos de petroleo y gas usando
multiples ramas de pozos y sistemas inteligentes de complementacién. Avanzadas
instalaciones bajo el mar le permiten a las compafias producir gas natural desde el
fondo del mar. No se debe dejar de mencionar los nuevos disefios de embarcaciones
para el transporte de GNL, los cuales cuenta con mayor capacidad, alta eficiencia y
reduccion de los tiempos de viaje. Todos estos factores y la creciente oferta de GNL en
el mercado mundial, se complementan para facilitar la explotacion del gas natural y
poder emplearlo como combustible alternativo y competitivo en el mercado mundial, en

los dltimos 20 afios se calcula que el precio del GNL ha disminuido en un 30 %.

Una perspectiva general del precio de los principales combustibles fosiles consumidos a
nivel mundial, permite ubicar y evaluar la rentabilidad del gas natural, ademas de
generar una perspectiva de las zonas mas rentables para su importacion hacia Costa

Rica.
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Figura 3.25. Precio de los combustibles fésiles 2009 -2010%.

La figura 3.25 muestra una comparacion respecto a las principales zonas de
importacion de combustibles fosiles, esta se realiza para los tres energéticos
mayormente utilizados en el mercado mundial: crudo de petréleo, carbon y gas natural.
Sin embargo resulta dificil efectuar una comparacion 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 medicién que se emplean para hacerlo, es propia para cada

uno.

La comercializacion del crudo de petréleo se efectia empleando una medida de
capacidad, especificamente barriles. A saber un barril equivale a 0,159 m?. En el gréafico
se compara el crudo Brent, petréleo proveniente de Europa, Africa y Oriente Medio y el
crudo WTI (por sus siglas en inglés: West Texas Intermediate) correspondiente al
petréleo estadounidense. Por ejemplo para el afio 2011 se reporta un valor promedio $
95,04 por cada 0,159 m? (un barril) de crudo WTI.

Lo que respecta al carbon, este se comercializa en tonelada métrica su simbolo es t en
el Sistema Internacional de unidades (Sl), pero popularmente también se emplea la

designacion tm, aunque es erronea. Una tonelada métrica equivale a 1 000 kg.

Por su parte el gas natural se comercializa en unidades de energia MMBTU (un millén
de BTU), un BTU equivale a 1 055 J, asi que 1 MMBTU son 1 055 MJ. Asi, la grafica
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

proyeccién del mercado para los proximos afos.

La Universidad de Rice realiz6 una proyecciéon del precio del gas natural en el mercado
mundial para los préximos 30 afios, 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. Proyeccion del precio del gas natural en el mercado internacional®

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 ddlar a partir del 2025, situaciébn muy diferente a la
gue sucede con el crudo de petroleo, que tiene enormes fluctuaciones en el precio

dentro del mercado mundial.

3.9.1.1 Perspectiva de la disponibilidad de gas natural en los proximos afios

A pesar de la creciente demanda de gas natural y de la diversificacién en la utilizacién
de combustibles, la lista de los paises que se han adentrado en la explotacion y
extraccion de gas natural no es muy grande y la produccion de GNL para la exportacion
a otros paises se concentrada principalmente en 5 naciones (Qatar, Indonesia, Malasia,
Australia y Nigeria). La siguiente figura muestra de distribucion de la produccién de GNL

en el mundo.

49 Tomado de Universidad de Rice James A. Baker Il Instituto de Politicas Publicas, (2010),
pdf, p.9.
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Figura 3.27. Importaciones de gas natural licuado por pais de origen, 2010

Sin duda Qatar es el pais de mayor infraestructura y fortaleza en la exportacion de
GNL. A nivel de Costa Rica, Pert y Estados Unidos resultan ser buenas opciones
debido a la cercania y el ahorro que significaria en el transporte.

A continuacibn se presenta un panorama mundial respecto a la ubicacion y
disponibilidad de reservas de gas natural. Ello permite establecer la localizacién de
zonas de yacimiento para la explotacion de este recurso, ademas la proyeccion de
tiempo de vida util 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. Ubicacion de las principales reservas de gas natural en el mundo en el afio 2010

La cantidad calculada para la reservas de gas natural en la figura anterior se da billones
de pies cubicos Bpc, se debe recordar que un billon de pies cubicos equivale a 2,83 x
1010 m®. Ademas esta grafica 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 seria 187,1 “trillions”) de metros cubicos. Esta cifra no incluye las reservas de

gas no convencionales que pueden ser recuperables.

La region del Medio Oriente participa con un 38,4 % del total, seguida por Europa-
Eurasia con casi 38 %. Si se considera a la region del Medio Oriente junto con la
antigua Unién Soviética, la participacion conjunta es de 72 %. A su vez, la participacion
conjunta en el continente americano (América del Norte, Centro América y América del
Sur) es de 8,8 % del total.

Segun 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 aun son suficientes para atender 59 afios de produccidon mundial.
Ademas en este informe se revela que el nUmero 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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paises: Bélgica, México, Espafa y Estados Unidos han re-exportado GNL importado de
otras fuentes. Entre el afio 2000 y el 2010, el volumen de GNL comercializado, en base
anual, se incrementé aproximadamente un 80 %, alcanzando un equivalente de gas
natural en forma gaseosa de 297 600 millones de metros cubicos en 2010 (815 millones
de metros cubicos por dia). Este valor representa 225 millones de toneladas anuales de
GNL (615,858 toneladas por dia). Liderada por un incremento en la demanda de GNL
en las regiones Asia Pacifico, Europa/Eurasia, y Medio Oriente, se espera que esta

tendencia en el comercio mundial de GNL continle creciente.

Desde el afio 2012, cinco paises se han agregado a la lista de exportadores de GNL.
De esta manera, Guinea Ecuatorial, Noruega, Peru, Rusia y Yemen, se incorporan a la
lista previa que incluia a Argelia, Australia, Brunei, Egipto, Indonesia, Libia, Malasia,
Nigeria, Oman, Qatar, Trinidad y Tobago, Emiratos Arabes Unidos y Estados Unidos. De
estos paises, como se aprecia en la figura 3.27, Qatar es, por mucho, el mayor
exportador de GNL. Este pais exportd 57,2 millones de toneladas en 2010
(practicamente la cuarta parte de la oferta total mundial). En un futuro Qatar dispondra
de volumenes importantes de oferta flexible. El impacto en el balance de comercio entre
las Cuencas del Pacifico y del Atlantico dependera de la direccion que tomaran estos

flujos.
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Desarrollo

Capitulo 4: Andlisis de tecnologias para manejo de gas

natural
Dentro del desarrollo de este trabajo de investigacion, uno de sus objetivos principales

es analizar las tecnologias 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 realiz6 una revision de los principios técnicos y cientificos que rigen la

regasificacion de una mezcla de hidrocarburos.

Como se ha mencionado la caracteristica principal del proyecto pais que pretende
plantear la Refineria Costarricense de Petréleo (RECOPE) consiste en importar gas
natural licuado, es por esto que en este capitulo se exponen alternativas viables para

disefiar y desarrollar la etapa de regasificacion del GNL.

Lograr evaluar las distintas tecnologias y su funcionamiento es uno de los principales
alcances que tiene esta investigacién, para tener suficiente informacion de cara al
desarrollo de este proyecto pais en un futuro cercano. De esta manera se pretende
tener una base técnica soélida y confiable que recapitula y sintetiza las opciones
tecnoldgicas existentes para proceder a establecer un disefio final conveniente a la

realidad nacional y del proyecto.

Para cumplir con esto se efectué una comparacién de todas las tecnologia, evaluando
una serie de aspectos comunes entre cada una de ellas. Se destacan caracteristicas
técnicas, condiciones ambientales y de disefio, costos asociados al desarrollo y
mantenimiento, entre otras. Es asi como se consigue evaluar las fortalezas y

debilidades de las distintas opciones planteadas.

Para efectuar la comparacién descrita se realiza un cuadro comparativo que permite
visualizar los rubros de todos y cada uno los aspectos considerados para la totalidad de

las tecnologias.
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4.1 Aspectos evaluados
Para realizar la comparacion se evaluaron nueve aspectos béasicos para cada

tecnologia. Estos rubros se establecen de forma directa debido a que la explicacion del
funcionamiento de cada tecnologia se efectud en la seccion 3.6 de este documento. No
se amplia mas respecto a este particular y se procede a calificar cada item. A
continuacion se detalla las consideraciones para cada aspecto:

4.1.1 Eficiencia:
Evalla la capacidad de la tecnologia para convertir la energia entrante en energia

aprovechable para la regasificacion. Eficiencias altas se asocian a pérdidas pequefas
de energia y a procesos con altas tazas de transferencia de calor. Este aspecto debe
tener alto peso en la evaluacion técnica de la tecnologia, 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 seccidon 3.7.1.1. Se debe indicar que valores altos
del coeficiente global de transferencia de calor se reflejan en altas eficiencias. En la
comparacion efectuada se emplean atributos cualitativos para este rubro, ya que se
generaliza a través de la experiencia de varios proyectos instalados y del analisis del
funcionamiento propio de la tecnologia. Para poder tener una valoracion numerica
(cuantitativa) se deben conocer las caracteristicas exactas del material y fluidos, los

cuales son particular para cada proyecto.

De manera general para realizar la comparacion se consideran los fluidos involucrados,
la cantidad de procesos de transferencia de calor que se integran y la conductividad

térmica de los materiales cominmente empleados en estos procesos constructivos.

4.1.3 Instalacion (m?) por unidad:

Se refiere a la huella que genera la instalacion de un proyecto de esta naturaleza,
contempla el dimensionamiento de los principales equipos utilizados y pretende
predecir el area promedio necesaria disponible para efectuar todo el desarrollo
asociado.
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Cada unidad esté integrada por un intercambiador y los equipos auxiliares.

4.1.4 Impacto Ambiental
Evallta las emisiones de mondxido de carbono y éxidos nitrosos a la atmdsfera, ademas
del calentamiento de gas atmosférico y la generacién de agua residuales. De esta

forma categoriza cualitativamente el impacto ambiental.

4.1.5 Combustible de trabajo

Segun la tecnologia empleada requiere o no el uso de un combustible f6sil como fluido
intermedio de intercambio de calor, aquellas tecnologias que involucran combustién
requiere de un combustible externo para generar trabajo. Esto involucra un costo de
operacion extra permanente, pues debe adquirirse el combustible que se quema,
generalmente se emplean derivados del petrdleo, los cuales estan regidos por la

demanda mundial.

4.1.6 Respuesta ala demanda

Valora la capacidad de la tecnologia para responder a los momentos de consumo pico
del gas natural. Asi, esta caracteristica se asocia con la rapidez con la cual se logre
realizar la regasificacion completa del GNL y la cantidad de gas natural (GN) que se
produce por hora. Tener buena respuesta a la demanda favorece la utilizacion del GN
como combustible en proyecto de generacion eléctrica, pues garantiza que ante los
procesos de alta demanda eléctrica, habra suficiente abastecimiento de gas natural

requerido en los generadores.

4.1.7 Consumo energético promedio Anual

Expresa en términos de energia (megawatts) el consumo eléctrico que demandan los
equipos que conforman la tecnologia para operar anualmente. Contempla tanto los
equipos principales como los auxiliares, incluyendo sistemas de bombeo vy

funcionamiento de respaldos y seguridades.
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4.1.8 Tratamiento de agua de residuales

Segun 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 operacién anual

Aca se evalla en cuanto a costos la energia anual de operacion, de esta forma se pone
en contexto de la realidad nacional lo que significa operar un proyecto con cada uno de
las tecnologias incluidas en el estudio. Lo positivo de este aspecto es que permite
comparar costos de forma directa sin importar que tipo de energia se emplee.

4.2 Cuadro comparativo de tecnologias
En la tabla 4.1 se presenta el cuadro comparativo entre tecnologia de regasificacion.

Para facilidad de entendimiento y analisis, se han agrupado las distintas tecnologias de
acuerdo al fluido de trabajo que aporta el calor para la regasificacion, de modo que se
tiene tres categorias: agua, agua de mar y aire ambiente. La primera categoria

integrada por cuatro tecnologias, la segunda por dos y la tercera por solo una.

Tabla 4.1. Comparacioén de tecnologias para la regasificacion®?

52 Tomado de AUTORES, (2015).
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Tipo de Vaporizador [Eficiencial

Este cuadro debe ser fundamental en la valoracion de disefio. En el Capitulo 5 se
contextualiza el proyecto como tal, a partir de alli se decidira la tecnologia idénea para

operar bajos las condiciones costeras de Costa Rica.

Gracias a las condiciones del pais, 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, ademés de los aspectos relaciones al impacto ambiental. Uno
de los aspectos principales por lo cual la importacion de GNL se toma como proyecto
pais y abanderado por RECOPE, es justamente para disminuir la dependencia hacia los
combustibles fésiles, es por ello que en la medida de lo posible este disefio debera
estar desvinculado del uso de derivados del petroleo.

Capitulo 5: Condiciones de disefio y seleccion de la

tecnologia para el regasificador.
Para establecer una metodologia para el disefio del regasificador, en primer lugar es

conveniente definir el problema a partir del andlisis de las condiciones. El problema esta
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relacionado con los parametros del proceso, condiciones de operacion y el medio

ambiente en el que el intercambiador de calor operara. Se requiere la definicion de

pardmetros de disefio tales como la temperatura y presion, caudales, calor requerido,

pérdidas de carga térmica admisibles y las fluctuaciones de estos parametros del

proceso. Una vez definido lo anterior, se establecen las condiciones fisicas tales como

el tamafo general, disefio, peso y resistencia a la corrosion.

Seguidamente se describen las principales condiciones que deben ser considerados

para el disefio del regasificador y las cuales se conocen segun lo definido como marco

geografico del proyecto y el estudio de prefactibilidad realizado por RECOPE. Asi se

tiene:

Condiciones Climaticas: Las condiciones climéticas de las zonas costeras en
Costa Rica se caracterizan por tener altas temperaturas, humedad vy
precipitaciones. Su cercania al mar conlleva la presencia de atmosferas marinas
con altas concentraciones de sales y a la exposicion 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
podria considerar un recurso ilimitado con un gran aporte de energia al proceso.
Sin embargo, se deberan analizar las desventajas del uso de agua de mar en el
disefio del regasificador y cumplir con la temperatura minima permisible de
vertido al mar, segun la normativa vigente (en el seccion 5.3 del presente

proyecto se amplia esta informacion).
Disponibilidad de espacio: El area disponible para el desarrollo de una terminal

de importacion y regasificacion de gas natural en Costa Rica no presenta
mayores limitantes en cuanto a la accesibilidad y espacio del proyecto. Lo
anterior asumiendo que la ubicacion del proyecto sea en las cercanias del
puerto de Moin en Limoén. Segun Acufa-Diaz (2014) en su estudio de
prefactibilidad técnico y financiero de una terminal de importacion de gas natural

licuado en Costa Rica, la zona identificada como la mas probable sera en las
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areas colindantes y/o dentro de la Finca 7, que se encuentran ubicadas
cercanas al atracadero 5.0 en construccion por RECOPE (Ver mapa en Anexo

27).
e Tipo de intercambiador de calor: Segun las especificaciones del problema, se

debe definir el tipo de construccion del intercambiador y el arreglo mediante el
cual circularan los fluidos a través de él. Luego del andlisis realizado en el
capitulo anterior considerando el costo econémico y las tecnologias de
fabricacion de intercambiadores de calor disponibles, se elegira el vaporizador
mas conveniente a la realidad del proyecto. Se manejara un fluido térmico de
trabajo que cedera calor y como receptor de calor se tiene el Gas Natural
Licuado proveniente de los tanques de almacenamiento. Ambos fluidos
circulardn por distintos recintos de manera que no se permite la fuga o
contaminacion de un fluido con el otro. El proceso permite que la totalidad del
GNL sea regasificado a baja presion para luego ser enviado a sus principales
demandantes. Las incrustaciones producto de la atmdésfera maritima se espera
gue sea altas, por lo que se requerirdA de mantenimiento constante y de
tratamientos quimicos al agua de mar, para garantizar que no exista una
afectacion considerable en el area de transferencia de calor. EI empleo de la
configuracion elegida deberd contar con accesibilidad para mantenimiento,
reparaciones y facilidad de limpieza por medios mecénicos, el cual introduce

costos minimos en el aspecto operacional.
e Demanda de Gas Natural: Los principales demandantes de gas natural

provenientes del proceso de regasificacion seran la nueva refineria y la planta
térmica de Moin. Ambas ubicadas en Limon y en la misma zona donde se
propone desarrollar la terminal de importaciéon de GNL. Como se explicara en la
seccidn 5.1 se calcula una demanda de GNL de 461 000 toneladas anuales para
un gas de disefo considerado.

En las préximas secciones se describen con mas detalle las condiciones de disefio a
las cuales estara expuesto el regasificador de gas natural licuado. Estos parametros

seran la base del disefio y definiran los requerimientos del regasificador.
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5.1 Demanda proyectada de GNL para vaporizacion
Segun Acufa-Diaz (2014), en el estudio de prefactibilidad técnico y financiero de la

terminal de importacion de GNL en Puerto Limén, los principales demandantes de Gas
Natural obtenido a partir de la regasificacion de GNL en la terminal seran la nueva

Refineria de Moin y la Planta Térmica de Moin (PT de Moin).

5.1.1 Refineria de Moin

De acuerdo a los datos suministrados por SORESCO y basados en el estudio de
Worley Parson, la nueva refineria requerird de bunker C importado y gas licuado de
petréleo tanto para combustibles internos como para produccién de hidrégeno. La idea
es abastecer este requerimiento energético por medio de gas natural al sustituir los
combustibles tradicionales. Esta necesidad energética para la nueva refineria por medio
de gas natural se proyecta en 110 000 toneladas anuales, y en un escenario sin nueva
refineria se estima en una demanda de 8 000 toneladas anuales de GNL para el

proceso de calefaccion de tanques de almacenamiento.

5.1.2 Generacion eléctrica en la planta térmica de Moin

Inicialmente el estudio realizado por SNC-LAVALIN determiné que 5 % de la demanda
nacional eléctrica debia abastecerse con generacion térmica utilizando gas natural
como combustible. Sin embargo, un estudio elaborado por el Centro Nacional de
Planificacion Eléctrica (CENPE) del Instituto Costarricense de Electricidad para
RECOPE S.A., arrojo proyecciones de demandas diferentes y un tanto més realistas del
consumo de gas natural para generacion térmica. Este estudio tomé en cuenta el
crecimiento en la demanda nacional segun el Plan de Expansion de la Generacion
Eléctrica 2012-2024, la entrada en operacién de grandes proyectos hidroeléctricos del
pais tales como el Reventazén para el afio 2016 y el Diquis para el afio 2021; y ademas
que a partir del aflo 2028 se empiece a utilizar el carbon para generacion de energia
(Acufa-Diaz, 2014).

Los resultados de este estudio se obtuvieron al establecer 46 series de requerimiento
mensual de energia para la Planta Térmica de Moin basadas en 46 series hidrolégicas

y en el consumo mensual proyectado para cada una de ellas. Este consumo mensual
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proyectado corresponde a la generacion eléctrica que se tendria en cada unidad de
generacion del pais incluida la Planta Térmica de Moin convertida a ciclo combinado
con gas natural (Acufia-Diaz, 2014).

Por lo tanto considerando que la Planta Térmica de Moin tenga una potencia instalada
de 186 MW y se proyecta un consumo de 483 m*® de GNL mensual/ (porcentaje de
factor de planta) segun los datos de las series hidrologicas promedio, se tendra una
demanda® méaxima de 273 600 toneladas por afio de gas natural para generacion
eléctrica asumiendo el escenario mas critico donde el factor de planta es 100 %.

Por lo tanto, la demanda total de GNL requerida para regasificaciéon en planta terminal
de importacion sera de 461 000 toneladas por afo, 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 pais con un clima tropical caracterizado por las

altas temperaturas y las abundantes precipitaciones durante gran parte del afo. La
influencia del mar Caribe y del Océano Pacifico, y la pequefia area del pais, hacen que
la mayoria de los elementos del clima no presenten grandes oscilaciones anuales. Sin
embargo, la variacion anual mas importante se presenta en las precipitaciones y se

debe a la interaccion entre los diferentes sistemas de viento y a la topografia.

Como puntos estratégicos en las zonas costeras y con respaldo historico y estadistico
conocido, se analizo la region de Chacarita en Puntarenas y el Aeropuerto de Limon.
Ambos puntos presentan atmdésferas 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, Limoén 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 generacion eléctrica segun el gas natural de disefio
en estudio.
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Otro dato ambiental es el indice de deterioro, el cual se encuentra entre 5y 10 y por lo
tanto, las atmosferas analizadas son consideradas muy corrosivas. También se
encuentra el TDH*, que representa el porcentaje de horas al afio durante el cual una
superficie metalica permanece hiumeda y bajo ciertas condiciones de temperatura y

humedad que favorecen el proceso de corrosion.

También se cuenta con los datos de velocidad de corrosién 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 continuacion.

Tabla 5.1. Datos ambientales de las zonas costeras de Costa Rica®.

GEOGRAFIA DATOS AMBIENTALES
Altura T HR =6
. | N TDH S0, cr’
Situacion | desde el | media | media | Indice de y P
G afi ivel del I | | deteri fraccion /afi 2
eogréafica | niveldel | anual | anua eterioro mm/afio 1 ,
J anual mg/m”di mg/m’di
mar (°C) (%)
(m)
Chacarita 3 27,7 80 5,63 0,56 1598 6,71 37,14
Aeropuerto,
o 3 25,3 88 7,44 0,81 3531 5,24 284,17
Limon
Donde;

T. Temperatura.

54 El TDH es el tiempo de humectacion y corresponde al nimero 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). Corrosion y proteccion
de metales en las atmosferas de Iberoamérica, Parte I, p. 288.
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HR: Humedad Relativa.

P: Precipitaciones.

SO,: Velocidad de deposito de didéxido de azufre atmosférico.
CI: Velocidad de depdsito de cloruro atmosférico.

Tabla 5.2. Velocidades de corrosion para materiales en las zonas costeras de Costa

Rica®®.
GEOGRAFIA VELOCIDADES DE CORROSION
ini Acero
) _ ) Altura desde el Acero Cobre Aluminio )
Situacién Geografica _ 2 Galvanizado
nivel del mar pm/afio pm/afio g ™M afo
pm/afio
(m)
Chacarita
3 61,6 2,98 1,93 2,05
(Puntarenas)
Aeropuerto (Limon) 3 3715 3,68 0,86 2,66

La informacion anterior ha sido proporcionada por el Instituto Meteorolégico de Costa
Rica para el estudio realizado por Morcillo (1998) de nombre “Corrosion y protecciéon de
metales en las atmadsferas de Iberoamérica”. Estos datos seran vitales para el disefio
del regasificador, por conceptos de seleccion de materiales de construccion, calculo de

la razén de transferencia de calor y propiedades termodinamicas, 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 Pacifico, y el tercer sector pertenece a una
zona costera del Océano Atlantico o Mar Caribe. A pesar de que la temperatura y la

salinidad son mayores en la superficie del agua de mar por concepto de radiacion de

56 Tabla elaborada a partir de los datos tomados de Morcillo, M. (1998). Corrosion y proteccién
de metales en las atmésferas de Iberoamérica, Parte |, p. 288.
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energia solar y evaporacion del agua, la variacion de estas propiedades a
profundidades pequefas inferiores de 10 metros se puedan considerar como
despreciables respecto a los resultados promedio medidos en la superficie del agua. A
continuacion se muestran los resultados de la salinidad y de la temperatura del agua de
mar, expresados en valores maximos y minimos de varias mediciones realizadas para

cada sector.

Tabla 5.3. Temperatura y salinidad del agua de mar en zonas costeras de Costa Rica.

Temperatura Temperatura Salinidad Salinidad
Zona Costera . . . o
maxima minima maxima minima
Parque Nacional Bahia Ballena 33,0°C 26,0 °C 35,0 g/kg 20,0 g/kg
Golfo de Nicoya 30,0 °C 275°C 32,0 g/kg 22,0 g/kg
Puerto de Moin 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 canton de Osa, en el Pacifico Sur. En la parte interna de la bahia, se han
registrado valores de temperatura del agua de mar de 299 K (26 °C) como minimo y
306 K (33 °C) como méaximo. Por otro lado, la salinidad ha registrado valores de 20
partes por mil como minimo y 35 partes por mil como maximo. 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 Pacifico 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 minima y maxima
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 minimo y 32 partes por mil como maximo.

137




Las mediciones se realizaron a diferentes distancias desde la desembocadura del rio

Tempisque al Golfo de Nicoya (Datos tomados de Universidad de Costa Rica, 2001).

El tercer sector analizado es Puerto Moin, en la provincia de Limon. Para este caso, la
medicion de temperaturas y salinidades superficiales arrojaron los siguientes
resultados. La temperatura superficial oscilé6 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 maximos y minimos de temperatura y salinidad del agua de
mar para estos tres sectores y utilizando estos datos como referencia para las demas
zonas costeras del pais, se concluye que los litorales costarricenses presentan
temperaturas de agua de mar que varian 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 investigacion y no condicionar
la importacion del GNL a zona en particular, siendo factible via Puerto Moin o Puerto

Caldera.

5.3 Localizacion del proyecto
Se prevé que la posible ubicacion del proyecto sea en la zona atlantica de Costa Rica,

especificamente en Puerto Moin, en la provincia de Limén. Lo anterior considerando la
disponibilidad de espacio (terrenos disponibles) e infraestructura portuaria con que
cuenta RECOPE en esta zona. En esta area se encuentra instalada la terminal
petrolera y el plantel de hidrocarburos propiedad de la Refinadora Costarricense de
Petroleo. Ademas, los principales demandantes de gas natural regasificado
identificados en la seccidon 5.2, se encuentran localizados en esta misma zona,

aproximadamente a una distancia en linea recta de 5 kildbmetros.

Por lo tanto, las consideraciones anteriores son factores determinantes en la seleccion
de esta zona como la ubicacion geografica para el desarrollo de una terminal de

importacion 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
areas aledafas de la Finca 7 propiedad de RECOPE. Esta propiedad se encuentra en
las cercanias del muelle petrolero a una distancia menor de un kilometro medido desde

el punto de atraque del buque hasta el punto mas lejano del terreno.

En la figura 5.1 se muestra con mas detalle el terreno que seria destino para la
construccion de la terminal de GNL en Costa Rica.

Rompeolas Actual

Muelle Petrolero

Muelle Bananero

-4

500 et

Figura 5.1. Ubicacion del proyecto en Puerto Moin, Limén®’.

5.4 Condiciones termodinamicas de disefio para los fluidos de

trabajo
Como se ha mencionado en la seccién 3.1.3, la composicion del gas natural puede

variar segun sea su pais de origen. Para efectos de disefio, se emplea la composicion
de GNL especificada en la tabla 5.4. Se considera el contenido de nitrogeno sefialado

por Acufia-Diaz (2014), de manera que la terminal de importacion de gas natural licuado

57 Imagen tomada de Acufia, A., Bolivar, L. y Ramirez, J. (2014). Disefio mecanico del sistema de
trasiego y seleccién de la tecnologia de almacenamiento para una terminal de importacion costera de gas
natural licuado (GNL) en Costa Rica, p.60.
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tenga la capacidad de recibir GNL de diversos paises como Peru y Australia, con altos
contenido de nitrogeno. La presencia de nitrogeno en el gas natural juega un papel muy
importante en el disefio de una terminal de importacién, debido a que el nitrégeno es la
segunda sustancia mas volatil presente en la composicidon del gas natural y por lo tanto,

favorece la generacion de “boil off gas”.

Tabla 5.4. Caracteristicas del GNL de disefio®.

Compuesto Quimico Composicién (% mol)
Metano 85,47
Etano 8,40
Propano 3,00
Butano 1,20
Pentano 0,23
Nitrégeno 1,30

En cuanto a las condiciones de presion y temperatura para el gas de disefio en el
regasificador, se debe garantizar que con una entrada de GNL al regasificador en
condiciones de temperatura y presion de 1114 K (-161,6 °C) y 681 kPa,
respectivamente, el GNL se vaporice en su totalidad por medio de la adicion de energia
en forma de calor, y presente condiciones de 281,3 K (8,3 °C) de temperatura 'y 612 kPa
de presion a la salida del regasificador. Las condiciones anteriores se definen a partir
del diagrama del proceso propuesto por Acuia-Diaz (2014) para una terminal de

importacion de GNL en Costa Rica.

Por medio de correlaciones y ecuaciones de estado para mezclas multicomponentes de
hidrocarburos, y el uso del software de disefio y simulacion HYSYS de Aspen, se

obtuvieron las propiedades termodinamicas del gas natural necesarias para calcular la

58 Tabla elaborada a partir de los datos tomados de Acufia, O. (2014). Estudio de prefactibilidad
técnico y financiero para evaluar la conveniencia de una terminal de importacion de gas natural
licuado en las cercanias del puerto de Moin, Limén, p. 13.
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tasa de energia y el area expuesta que se requerird para vaporizar el GNL a las
condiciones anteriormente mencionadas. Luego de conocer estos calculos, se analizo
la necesidad de instalar un solo vaporizador o varios vaporizadores en paralelo,

ademas de otros analisis y célculos que complementan el disefio.

De acuerdo a la tecnologia de regasificacion seleccionada, se debe definir las
propiedades termodinamicas del fluido que aporta la energia calorifica al GNL para su
vaporizacion. Se ha considerado que la temperatura del agua de mar a la entrada del
regasificador sera de 299 K (26 °C), obtenido a partir del promedio de los lugares
estudiados, y corresponde a la situacion limite mas desfavorable segun los datos de las
zonas costeras estudiadas. Con respecto a la legislacion vigente para proyectos
relacionados con vaporizadores de agua de mar y de acuerdo a las fuentes
bibliograficas consultadas, se fija el diferencial de temperatura maximo y la
concentracion de cloro permitidos para verter el agua de retorno al mar. De manera que
se eviten dafios ambientales al alterar las condiciones del ecosistema marino de la
zona. Segun el estudio de impacto ambiental realizado por el Ministerio de Medio
Ambiente de Espafia sobre el proyecto de construccion de una planta de regasificacion
en Sagunto, Valencia, el diferencial de temperatura maximo permitido es de 278 K (5
°C) para un caudal de agua de mar de 28 000 m*/h. Sin embargo por otro lado, segun el
articulo realizado por la Universidad de Ingenieria Técnica Industrial de Barcelona sobre
disefio de vaporizadores de agua mar para GNL, afirma que la legislacién vigente fija la
temperatura minima 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 Espafia es poco
aplicable al presente proyecto considerando la gran diferencia en los caudales de agua
de mar utilizados (se calcula que el presente proyecto utilizara aproximadamente 1 200
m?®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
Ingenieria Técnica Industrial de Barcelona se considera inaceptable en Costa Rica
segun 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 minimo de
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temperatura para verter agua residual al mar se fija en 288 K (15 °C) para evitar riesgos
maritimos y ambientales. Por lo tanto, se utiliza este criterio lo cual resulta en un

diferencial de temperatura igual a 284 K (11 °C).

La concentracion de cloro permitido serd menor o igual a 0,1 ymol/mol y se utilizara
para evitar incrustaciones bioldgicas en tuberias del regasificador como plan de
mantenimiento preventivo del mismo (Ministerio de Medio Ambiente de Espafia, 2002).

El calor especifico a presién constante del agua de mar se determina en funcion 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 mas desfavorables, se calcula el calor especifico a presién constante

a partir de la siguiente tabla.

Tabla 5.5. Calor especifico a presion constante del agua de mar (J/ (kg K))*°.

salini alkg
Temp, °C [ 10 20 30 40 s 60 70 80 90 100 110 120
0 4206.8 41421 4079.9 40201 39627 3907.8 38553 38052 3757.6 37124 36697 3629.3 3591.5

10 4196.7 4136.7 4078.8 40228 3968.9 39169 38671 3B19.2 37733 37295 3687.7 36479 36101
20 41891 41328 4078.2 40253 39741 39245 38766 3B30.4 37859 3743.0 37018 36623 36245
30 41839 41305 40785 4027.8 39786 3930.8 38844 3B39.4 37958 37536 37127 3673.3 36353
40 4181.0 41297 40796 4030.7 39829 39364 38910 3846.7 38037 37618 37211 3681.6  3643.2
50 41806 41308 40819 40341 3987.3 39415 38966 3B52.9 38101 3768B.3 37275 3687.8 36490
60 4182.7 41337 40855 4038.3 39920 3946.5 39020 3B58.3 38155 37737 37327 36926 36534
70 41871 41385 40806 40436 3997.3 39519 39074 3B63.6 38206 37785 3737.2 36967 36570
80 41940 41453 4097.3 4050.1 4003.7 3958.1 39133 3BE9.2 38259 37835 3741.7 3700.8  3660.7
20 42034 41542 41059 4058.3 40115 39654  3920.2 3B75.7 38320 378901 37469 37056  3665.0
100 42152 41654 41164 4068.2 40209 39743 39285 3BB3.6 38394 3796.0 37535 3711.7 36708
110 42294 41788 41291  4080.2 40322 39851 39387 3B93.3 38486 38049 37619 37199 36786
120 42461 41947 41442 40946 40459 3998.2 39513 39054 3860.3 3816.2 3773.0 3730.7 36894

Realizando una interpolacion bilineal se obtiene el valor del calor especifico a presion
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 especifico a presién 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.

Presion de )
] Temperatura de | Temperatura de Presion de
Fluido ) entrada ]
entrada salida salida (absoluta)
(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 Descripcién del proceso
El diagrama de flujo del proceso de regasificacion de GNL se basa en lo propuesto por

Acufia-Diaz (2014) en su estudio de prefactibilidad técnico de una terminal de
importacion de GNL en Costa Rica (ver Anexo 25). Este estudio analiza 4 modos de

operacion gue se mencionan a continuacion:

e Modo de operacién (A): Despacho maximo con descarga de barco.
e Modo de operacion (B): Despacho maximo sin descarga de barco.
e Modo de operacién (C): Despacho minimo con descarga de barco.
e Modo de operacion (D): Despacho minimo sin descarga de barco.

Para efectos del disefio del regasificador, se emplea el modo de operacion (A) y el
modo de operacion (D), los cuales representan los escenarios mas criticos en cuanto a
condiciones de temperatura en la entrada y la salida del regasificador, respectivamente.
Estas condiciones se expusieron en la seccién 5.3 del presente capitulo.

Existen dos opciones para vaporizar GNL y alcanzar altas presiones para el trasiego en
gasoductos. Estas opciones se deben analizar segun sea la aplicacién y el caso en
estudio. La primera opcidon es vaporizar a alta presion por medio de bombas
secundarias ubicadas en la linea de entrada al vaporizador, las cuales le suministran al
GNL la presién de gasoducto cercana a 7 200 kPa (72 bar) manométricos. Y la segunda
opcién es vaporizar a baja presion, correspondiente a la presion manométrica salida del
recondensador o relicuador (aproximadamente entre 7 bar y 8 bar), y luego comprimir el

GN para suministrarle la presion 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

regasificacion, por lo cual se requiere de altas presiones de trasiego.

Sin embargo, el proceso en estudio no requerira de altas presiones para transportar el
gas natural debido a que los principales demandantes del combustible estaran situados
en las zonas aledafas al punto de regasificacion. Los tramos de gasoductos seran de
longitud corta (ver Anexo 27) con una presion de trasiego cercana a 612 kPa, y por lo
tanto, no serd necesario disponer de los elementos mecanicos antes descritos

(recondensador, bombas secundarias y compresores para alta presion de trasiego).

A continuacion se describe el diagrama de flujo del proceso general, independiente del
gue se emplee. En el Anexo 25 se muestra este diagrama, el cual fue propuesto por
Acuia-Diaz (2014) en su estudio de prefactibilidad técnico de una terminal de
importacion de GNL en Costa Rica.

El gas natural licuado sera almacenado en el tanque de contencion total a condiciones
aproximadas de temperatura y presion de -162,6 °C y 120 kPa, respectivamente. Las
bombas primarias sumergidas en el tanque, extraen el GNL y le suministran una presion
de 750 kPa lo cual tiene como consecuencia un ligero aumento de temperatura al
alcanzar -162,3 °C. Luego el gas natural licuado se envia a un intercambiador de calor
gue brinda un servicio de enfriamiento a parte del “boil off gas” comprimido que se
envia a camiones cisterna. En este punto de balance (punto 9 en el diagrama de flujo
del Anexo 25), se produce una caida de presion 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 modulo inferior hasta el
modulo superior mientras se garantiza que la totalidad del combustible sea vaporizado.
Se consideran inicialmente 69 kPa (10 psi) como caida de presion 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 presion, para
cumplir con las condiciones de procesos establecidos en el estudio de prefactibilidad
(Ver Anexo 25).

144



Como se mencion6 anteriormente, debido a que no se requieren altas presiones de
trasiego en gasoductos, no se necesitara de un recondensador que convierta en liquido
el “boil off gas” generado en los tanques de almacenamiento, para posteriormente
regasificar y generar la alta presién que se necesita. Por lo tanto, la otra fraccion de
“boil off gas” sera comprimida y enviada a la red de trasiego a presion de gasoducto.
Esta fraccion comprimida de “boil off gas” se mezclara con el flujo de GN proveniente
del regasificador y debido a que el “boil off gas” tendra una temperatura inferior
(cercana a -76,9 °C), las condiciones finales de temperatura y presion de la mezcla en
la entrada al gasoducto, seran 5,3°C y 612 kPa, aproximadamente. El flujo masico total
considerando el flujo masico del “boil off gas” comprimido y el flujo masico del GN

regasificado sera de aproximadamente 54 800 kg/h.

5.6 Seleccion de latecnologia
Una vez que se ha planteado la contextualizacion del proyecto: demanda de GNL,

ubicacion geografica, fluidos de trabajos disponibles, condiciones climaticas y ubicacion
de los consumidores principales, se procedidé a realizar la eleccion de la tecnologia

segun el capitulo 4 y la comparacion efectuada en la tabla 4.2
Algunas de las fortalezas descritas para las zonas dispuestas para el proyecto son:

e Presién atmosférica a nivel del mar.
e Temperatura ambiente promedio elevada.
e Temperatura de agua de mar muy alta y asi mismo su calor especifico a presion

atmosférica.
e Disponibilidad de recursos como: agua y aire (alta densidad). Por el contrario,

existe limitado acceso a combustibles fosiles.
e Humedad relativa alta, superior al 88 %.
e Acceso a puertos cercanos.
e Los consumidores de GN proyectados para este proyecto se encuentran muy

cercanos a la zona costera elegida en Limén especificamente.

Adicionalmente, se debe recalcar que la tecnologia requerida debe tener el menor
impacto ambiental posible, bajo costo y evitar la dependencia de los combustibles

fosiles sin desfavorecer la eficiencia y la buena transferencia de calor.

145



Las tecnologias 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 tecnologias de bastidor se han empleado en varios proyectos de igual naturaleza
instalados y en operacion alrededor del mundo, es decir se conoce con certeza su buen
funcionamiento. No asi, la tecnologia de Aire Ambiente, es por ello que esta opcién se
toma con valora con mayor recelo y porque ademas requiere de una enorme area de
transferencia de calor debido a su baja eficiencia, el empleo de esta tecnologia
desfavorece la respuesta a picos de demanda y limita el eventual crecimiento del
proyecto para demandas futuras. A continuacion se plantea un analisis de comparacion
directa entre la tecnologia de Aire Ambiente y (ORV) con agua de mar, esto para
generar el detalle de los aspecto involucrados de cara a la seleccion de la tecnologia.
Las tecnologias de aire ambiente aln se encuentran en etapa de desarrollo y pruebas,
por lo que su implementacion de proyectos aun es escaza. Por esto se recomienda
contactar a proveedores de esta tecnologia para conocer detalles y poder simular sus

condiciones.

5.6.1 Eleccion final de la tecnologia para este proyecto
La eleccion final es la tecnologia 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 tecnologia tendra una
eficiencia muy incrementada, ademas el delta de temperatura de agua de mar permitido
(11 °C) genera enorme beneficio para tener calor disponible para la regasificacién. Esto
hace que no sea necesario incluir la opcién con intercambiador de calor directo, pues el

costo de instalacion y operacién 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 operacion. Adicionalmente hay dos favorabilidades mas que resultan vitales

para la eleccién, uno: la no dependencia de hidrocarburos; y dos: disponibilidad de
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construccion modular, lo cual propicia el crecimiento facilmente. Bajo esta esta decision
se establecieron los aspectos relevantes que debe reunir la tecnologia dentro de la
contextualizacién del proyecto propuesto por RECOPE. Sin embargo la tecnologia de
Aire Ambiente, especialmente la conveccion 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 seleccion, los esfuerzos de la presente investigacion se enfocaran en
generar y contemplar todas las variables de su disefo, para tenerlo como entregable

final.

5.6.2 Diagrama de flujo de la tecnologia seleccionada

A continuacién se muestra el diagrama de flujo propuesto para ambos fluidos de trabajo
y segun la tecnologia 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 captacion del agua de mar (CA-01), las bombas centrifugas verticales de
agua de mar (BA-01) y las tuberias 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 mar®.

El resto del diagrama de flujo fue analizado por Acuia, A., Bolivar, L. y Ramirez, J.

(2014), en su estudio: “Disefio mecéanico del sistema de trasiego y seleccién de la

tecnologia de almacenamiento para una terminal de importacién costera de gas natural

licuado (GNL) en Costa Rica”. En él, se elabora el disefio mecénico y se selecciona la

tecnologia requerida para trasegar y almacenar el gas natural licuado en una terminal

de importacién a ubicarse en el mismo punto geografico considerado en este andlisis.

De esta manera, ambos proyectos se complementan con el objetivo de obtener el

disefio y la seleccién de la tecnologia Optima de una terminal de importacion,

almacenamiento, trasiego y regasificacion de gas natural licuado ubicada en la zona

costera de Puerto Moin, en la provincia Limon. Lo anterior considerando las mismas

condiciones de disefio y de las cuales va a depender cada etapa de los procesos.

60 Tomado y adaptado de Acuiia, A., Bolivar, L. y Ramirez, J. (2014). Disefio mecanico del
sistema de trasiego y seleccion de la tecnologia de almacenamiento para una terminal de
importacion costera de gas natural licuado (GNL) en Costa Rica, p.66.
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La descripcién del proceso de regasificacion del GNL se expuso con amplitud en la
seccion 5.5. En cuanto al diagrama de flujo del agua de mar en el ORYV, se requerira de
un sistema de captacion de agua de mar ademas de los filtros de agua de mar y las
bombas de inyeccion de hipoclorito soédico. El agua es succionada del mar por medio
de bombas centrifugas verticales instaladas en el sistema de captacion, el cual sera
construido por un cajon de hormigoén sobre una escollera o dique. Este sistema de
captacion sera dividido longitudinalmente en compartimientos y tendra una seccion
abierta al mar, a la cual se dispondra un sistema de rejillas que permita la filtracion

gruesa del agua de mar.

El sistema de cloracion esta formado por bombas dosificadoras de desplazamiento
positivo tipo diafragma que inyectan hipoclorito de sodio al flujo de agua para evitar la
contaminacion de origen biolégico en los circuitos y la proliferacion de algas. La
concentracion de cloro debe ser menor a 0,1 ppm para cumplir con la legislacién

internacional de este tipo de proyectos.

El sistema de filtracion trata de filtros automaticos autolimpiables por flujo de agua en
contracorriente. El elemento filtrante esta constituido por un cuerpo cilindrico con tubos
de acero de inoxidable en su interior y colocados en posicion vertical. El agua pasa por
el interior de los tubos mientras quedan retenidas las particulas de tamafio 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 bafia la
superficie del regasificador en una disposicion de ldmina y cae por gravedad en un
recibidor o colector (CIA-01) donde es devuelta al mar. El agua de mar tendra una
temperatura de entrada al regasificador de 26 °C, aproximadamente y su diferencial de
temperatura no podra ser mayor a 11 °C segun la legislacion y recomendacion descrita

en la seccién 5.3 de este capitulo.
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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 operacion del ORV, se procedera a disefiar y dimensionar la etapa de
regasificacion segun las condiciones de demanda establecidas para el proyecto. Esto
implica el célculo de propiedades termodinamicas de los fluidos involucrados y el disefio
de mecanismo de transferencia de calor requerido para lograr las condiciones ya
establecidas para el gas natural de distribucion, ademas se establece el sistema para la

captacion de agua de mar y el bombeo hacia los regasificadores.
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Capitulo 6: Diseiio del regasificador
6.1 Analisis de las consideraciones de disefio

La etapa de regasificacion de un proyecto de importaciébn de GNL, representa una
seccion critica del proceso, ya que permite obtener el producto dispuesto en
condiciones ideales para la distribucién hacia el usuario final. Con ello se logra devolver
el GNL a su forma gaseosa, gas natural (GN) y cargar con producto las tuberias y/o
gaseoductos que se emplean para abastecer los consumidores directos del proyecto.

El estudio y la metodologia de calculo que acad se seguira para desarrollar los
regasificadores, estara basada en un esquema ingenieril para disefiar intercambiadores
de calor, especificamente 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 empleara el método Kern con las consideras respectivas para proceso de
evaporacion, tal cual ocurre en los regasificadores, donde el GNL debe cambiar de fase

por completo a GN.

En este proyecto el GNL serd bombeado desde los tanques de almacenamiento a
través de las bombas primarias a “presion de consumo” (681 kPa), esto por razones de
simplicidad en el proceso de regasificacion y de distribucion final del GN, ademas de
disminuir costos operativos, tal como se amplié en la seccién 3.5.9 de este documento.
Como se menciond, se empleara a la entrada del regasificador una presion de 681 kPa
y una temperatura de 112 K (-161,6 °C). Ello implica que la vaporizacion sera a baja

presiéon y por debajo del punto critico.

Como la tecnologia elegida son los intercambiadores de calor tipo Vaporizador de
bastidor abierto, la construcciéon del mismo no requiere de una carcasa, sino solamente
el disefio de los tubos por los cuales circulara el gas natural licuada transformandose en

gas natural y utilizando como fluido de trabajo el agua de mar.

Para determinar el agua requerida por los regasificadores se hard uso de la explicacién

expuesta en la seccion 3.7 de este trabajo. Inicialmente se aplica la ecuacion (26), la

151



cual se basa en un modelo simple de termodinamica que expresa la pérdida de calor de
un fluido, en nuestro caso el agua de mar, como manifestaciéon de ganancia de calor de

otro fluido, para este caso el GNL. Es decir se estable un balance térmico idealizado.

La ampliacion de la ecuacién (26) se logra término por térmico con la ecuacién (27), el
primer término evalla 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 ecuacién, es

necesario explicar el comportamiento termodinamico del GNL y el GN.

Inicialmente para poder trabajar en el disefio hay que establecer claramente la densidad
del GNL, a partir de las condiciones de composicion del fluido, presién y temperaturas a
las cuales se encuentra a la entrada de los vaporizadores, tal como se explica en
seccion 3.7. Para tales propiedades, la composicion mostrada en la tabla 5.4 y las
condiciones de la tabla 5.6 la densidad obtenida es de: 477,6 kg/m®. La densidad del
GNL define el caudal masico a vaporizar y a su vez esta es una variable de gran peso

para determinar el calor requerido en el intercambiador para la vaporizacion.

Empleando estas mismas condiciones termodinamicas, se define la temperatura de
vaporizacién o de burbujeo del GNL asociada a la presion de trabajo del intercambiador
(681 kPa), la cual es de 140 K (-133 °C). Este valor se obtiene a partir de una simulacién
del diagrama Presion - 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 grafica generada. Para esta
presion de trabajo, se tendra entonces que arriba de -133 °C de temperatura, el GNL

iniciara su evaporacion y continuara ganando calor.

Como se menciond en la seccion 3.7, a lo largo de la trayectoria del fluido a través del
regasificador este experimente una variaciéon 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 evaporara el GNL mas facilmente.
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Como el calor especifico a presion constante del GNL y el GN son funcién de la
temperatura, y existen diferencias muy significativas de ella lo largo de la etapa de
regasificacion, se debe emplear valores de calor especifico (Cp) promedios asociados
al rango de temperaturas en la que ocurre la vaporizacién completa. Es por ello que se
procedié a simular con el programa HYSYS de ASPEN varias condiciones puntuales
gue experimenta la mezcla de gas natural al pasar por el regasificador a presion
constante de 681 kPa y establecer el paso a paso, segun los principales estados

termodinamicos, a continuacion 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 saturacion a los 140 K (-133 °C), este estado se conoce como

linea 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 rocio y para el caso en estudio se presenta a los
235 K (-38 °C). Ver anexo 15.

5. El GN continla ganando calor hasta alcanzar la temperatura de salida definida a
281 K (8 °C). Ver anexo 16.

6. En este proceso hay una disminucién de presion leve introducida por el flujo dentro
dispositivos mecanicos, la cual termodinamica resulta muy poco significativa segun las
simulaciones realizada con HYSYS de ASPEN a 612 kPa. Ver anexo 17.
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Para dar una perspectiva clara de la variacién del calor especifico en funcion de la
temperatura en la regasificacion, se resumen en la siguiente tabla los datos de las

simulaciones realizadas con HYSYS para los pasos descritos.

Tabla 6.1 Valores de calor especifico a presion constante para el GNL en funcion de la

variacion de la temperatura.

Calor Especifico en (kJ/Kg®C) a presion constante de 681 kPa
GNL GN
-161°C| 1328 °C| 127 °C| -38 °C | Promedio| -132 8 °C| -127 °C| -38 °C | Promedio | 83°C
297 3,23 3.26 2.0 2,87 1,95 1,97 202 1,98 210

Nota: Las valores corresponde a corridas del Software HYSYS de AspenTech®, por lo

gue se presenta en grados Celsius.

A partir de los modelos termodinamicos utilizados y que se muestran en las
simulaciones de los anexos del 12 al 17, se encuentra que para la temperatura de
vaporizacién establecida el valor del calor especifico a presion constante del GNL vy del
GN resulta ser muy representativo de todo el proceso. Se deciden emplear para el
disefio estos valores, por encima de los resultados promedio, pues los Ultimos estan
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 vaporizacion del
GNL, el cual también es funcién 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 Determinacion de la cantidad de agua de mar requerida
Los valores asociados a cada expresion y que definen la ecuacion (27) permitiran

encontrar la cantidad de agua requerida como fluido de trabajo capaz de aportar calor,

asi respectivamente estas son tabuladas a continuacion:
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Tabla 6.2. Variables asociadas al calculo de fluido de trabajo requerido para la

vaporizacion.

Variable Magnitud Unidad
Wi 52 500 kg/h
Cey 3,23 kJ/(kg °C)
T, -132,8 °C
Tf 1 -161,6 °C
At 638,2 kJ/kg
Ceyr g 1,95 kJ/(kg °C)
Ty, 8,30 °C
W, Incoégnita kg/h
Ce. 4,01 kJ/(kg °C)
At, 11 °C
pérdidas Despreciables kJ
Notas:
At. = (26°C-15°C)=11°C

1. Para el agua de mar
2. Como se menciono 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 ecuacion (27)
se despeja de la ecuacion 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 m%h (1 167 000 I/h®* empleando una densidad para agua de mar de 1,026

61 Tomado de SERWAY, (2001), Sdlidos y Fluidos, p 300.
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kg/l), que se necesitara para evaporar el GNL bajo el esquema de caudal descrito y en
la configuracion de intercambiador de calor de bastidor abierto. Este caso analizado
corresponde a la demanda mas critica del agua, pues emplea la mayor densidad de
GNL esperada. Para todas las densidades inferiores al valor de disefio, se requerira

menor transferencia de calor, consecuentemente menor cantidad de agua de mar.

Ahora bien, sabiendo la cantidad de fluido de trabajo que necesitara el intercambiador,
se debe proceder a realizar el disefio mecanico del mismo. Inicialmente se calcula el
area de trasferencia de calor necesaria para que el intercambiador de calor logre
generar el cambio de fase de la totalidad del GNL, el cual ser4 un dato basico para
proceder a desarrollar el modelo de construccion del intercambiador de calor.

6.3 Formaen la que opera el intercambiador ORV
Es necesario establecer los mecanismos de transferencia de calor que emplea este tipo

de tecnologia de bastidor abierto, para conocer la manera correcta de calcular su area

de transferencia de calor requerida.

Los dos fluidos que generan la transferencia calor fluyen separados por la pared solida
de los tubos, inicialmente el fluido caliente (agua de mar) transfiere calor hacia la pared
del tubo por mecanismo de conveccion, este calor paso a través de la pared por
conduccién y por ultimo de la pared hacia el fluido frio nuevamente por el mecanismo
de conveccioén. El agua de mar bafa 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, asi como las velocidad, temperatura y composicion a la entrada y salida del
mismo. Ademas las condiciones respecto a posicionamiento (distancia y elevaciones)
son invariables, de esta forma los cambios en energia cinética y potencial son

despreciables.

Para este caso de analisis se necesita disefiar un intercambio de calor que logre un

cambio de fase y temperatura especifica para un caudal de masa definido, para definir
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ello, el método méas apropiado de emplear es el de diferencia media logaritmica
(LMTD).

6.3.1 Diferencia media logaritmica (LMTD)

La diferencia de temperaturas entre los fluidos que interaccionan varia a lo largo del
intercambiador de calor, el comportamiento de esta variacién de temperaturas en cada
uno de los fluidos se aproxima a una funcién logaritmica, es por ello que la mejor forma
de expresar el cambio de temperatura de la salida respecto entrada es mediante una

diferencia media logaritmica.

La expresion que describe al LMTD esta dada en la ecuacion (29) y al emplearla para

estas condiciones de disefio se obtiene:

((26°C—8,3°C|—(15°C——161.6°C))
ATm = 15((20°C-8.3°C|/(15°C——161.6°C))

=58,5°C

6.4 Andlisis de latransferencia de calor en el intercambiador
Mediante la ecuacion (26) se establece una relacion 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 disefio del

intercambiador.

Para determinar la magnitud del calor asociada al intercambiador, se empleara la
expresion del lado derecho de la ecuacidén (27), con la consideracion de que las
pérdidas del proceso de transferencia calor asociadas a la interaccién con el ambiente e
irreversibilidades se desprecian, ya que representan un porcentaje infimo respecto al
calor total. Al realizar este calculo se obtiene el calor (Q) que cede el agua de la

siguiente forma:

Qagua = WC ’ Cec ) Atc (47)
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Al ser todas variables conocidas se encuentra:
Qugua = (1 198 000 kg/h)-(4,01 kd/kg °C)-(11 °C) = 52 800 000 kJ/h

6.4.1 Célculo de area media para el intercambiador de calor

A partir de las definiciones y célculos de disefio realizados, se precede a determinar el
area de transferencia que requerira el intercambiador. Para ello se emplea la ecuacion
(30) descrita y explicada en la seccion 3.7.1 bajo la demanda y material de construccién

del intercambiador propio del proyecto.

El valor de area obtenido se empleara sin factor de crecimiento propiamente dicho,
pues la demanda de GN para la cual se disefia el regasificador contempla en si misma,

un factor de expansion futura del 20 % del proyecto total.

El material que se empleard para la construccion del intercambiador consiste en una
aleacion de aluminio denominada SB-2216063-T5 segun el cédigo ASME, esta material
y las ventajas que ofrece se caracterizara mas adelante, por ahora empleara
Unicamente el coeficiente global de transferencia de calor que registra el cédigo ASME
en la seccion Il parte B, el cual es de: 741,06 kJ/kg-h- °C® para poder calcular el area

de transferencia requerida segun la ecuacion (30) asi:

58834 385kJ/h —;

kJ 2
741,06 -(58,5°C 1357 m
( kgh® C) ( )

A =

m

El valor de area obtenido es de 1 357 m?, este el valor minimo de transferencia para
lograr la vaporizacion complete del GNL y tenerlo a una temperatura de salida deseada
de 8,3 °C.

Ahora bien, el area esta conformada por la sumatoria de las areas de transferencia de

los tubos del intercambiador. Para ello se necesita definir un ndmero de tubos

62 Tomado de: Tabla A-1 del c6digo ASME p. 200.
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adecuados y a su vez la longitud de los mismos. El disefio de bastidor abierto considera
un intercambio a contraflujo simple, de un solo paso y sin carcasa, ello facilita la
construccion de intercambiador y a la vez simplifica los céalculos asociados, pues no
requiere ningun factor de correccion, tal como si lo requeriria un intercambiador de calor

de pasos multiples o de flujo cruzado.

6.4.2 Seleccion y caracteristicas de los tubos del intercambiador

Se selecciona un diametro externo particular, que permite dimensiones apropiadas para
el arreglo de los tubos. Para ello se considera un tubo DN 80 (segun nomenclatura
ASME en milimetros), el mismo se consigue de forma facil en el mercado y a costo
razonable, ademas hay completa accesibilidad para la compra de accesorios y valvulas
en esta dimension. La tuberia normalizada DN 80 cédula 5S tiene, por definicion un
diametro 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

disefio (1,83 m a 4,88 m) segun la literatura estudiada.
El &rea de transferencia de calor de cada tubo se calcula de la siguiente manera:
As =T-De-L (48)

Donde:
As: area de transferencia de calor de cada tubo (m?)
De: didmetro exterior del tubo (m)
L: Longitud del tubo (m)
Asi se obtiene:

As = 17(0,089 m)(4,5m) = 1,258 m?

Para conocer el numero de tubos (N) que necesitara el intercambiador, se establece la

relacion:
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N = Am/As (49)
Donde:
As: area de transferencia de calor de cada tubo (m?)
Am: area efectiva del intercambiador de calor (m?)

Empleando la ecuacién (49) con los las areas anteriores calculadas, se obtiene una
cantidad de 1 079 tubos (1 352 m? / 1,258 m?). Para estar del lado de la seguridad,
facilitar la ~ construccion modular del intercambiador de calor y obtener arreglos
sencillos en el ensamblaje de los tubos, pero sin caer en sobre disefios, se empleara un
total de 1 200 tubos, de forma que en caso de fallo de tubos, exista un factor de area
extra que compense, estos tubos se distribuirdn en 10 médulos de 120 tubos cada uno.

Otra variable que se toma en cuenta en el disefio del intercambiador de calor, es el
espacio o brecha minima 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 tecnologia de intercambiador de calor de bastidor abierto, este
presenta un arreglo cuadrado de distribucion de tubos. De modo que para este disefio

se empleara este arreglo, el cual facilita su construccion y mantenimiento.

Para determinar la distancia minimo para al haz tubos que debe tener la estructura que

soporta los tubos dentro del intercambiador se emplea la siguiente expresion:

(50)

Donde:

63 Tomado de: Disefio de tanques Criogénicos.
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Db: Distancia estructural para el haz tubos (mm)
De: diametro externo del tubo (mm)
N: nimero de tubos

nly K1: constantes para el pitch deseado que se muestran en la tabla 6.3.

Tabla 6.3. Pitch asociados al arreglo cuadrado para distribuciéon de tubos®.

Pitch cuadrado p;= 1,25 De
Pasos portubo | 1 2 4 6 8
Ki 0,215|0,156 | 0,158 | 0,0402 | 0,0331
N 2,20712,291(2,263 | 2617 | 2,643

Al despejar la ecuacion (50) se obtiene:

120

0,215
Db = 88,9 ( 1

L2207

Asi entonces los tubos que conforman el intercambiador deberan tener una separacion
de centro a centro de al menos 15 cm, esto bajo la recomendacion encontrada en la
literatura de utilizar un “pitch” aproximado a unas 1,5 veces el didmetro exterior de los
tubos del intercambiador. Con ello se logra exponer toda la totalidad del area externa de
los tubos como superficie de calor que sera bafada por el agua de mar desde el nivel
superior y la estructura que sostendrd los tubos serd 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 Producciéon de Acetaldehido.pdf, p 63.
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6.4.3 Propuesta de ensamblaje de disefio

Una vez que se conoce el diametro, la longitud del tubo y la cantidad necesaria para
cumplir con el area 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 regasificador®,

Nota: Dimensiones en centimetros

65 Tomado de Autores. (2015).
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De esta manera se tendra un total de 10 modulos con 120 tubos cada uno. El &rea por
modulo serd 3,0 m?, para un gran total de area del regasificador de 30 m?. Seguln la
tabla 4.1, en la cual se muestran los estandares internacionales para cada tecnologia
de regasificacion, este valor estd muy por debajo a lo establecido, pues el valor de area
promedio por unidad es de 9 290 m?, es decir mucho mayor al area necesaria para este
proyecto. Este aspecto valida la concepcion de disefio propuesta y las decisiones

tomadas entorna al diametro y longitud de los tubos.

Cabe destacar que el arreglo propuesto es facil de construir y ensamblar, ademas la
distancia considerada entre los centros de tubo permite ejecutar mantenimientos y
limpiezas de forma adecuada. También se disefiara una base amigable para favorecer

el reemplazo de tubos cuando sea necesario.

6.4.4 Verificacion de resistencia ala presion en el arreglo de tubo

Los elementos que conforman el regasificador deben ser capaces de resistir las
condiciones a las cuales estan expuestos. Principalmente es necesario evaluar que los
tubos internos que conforman el intercambiador de calor seran capaces de resistir la
presion de trabajo interna a la cual seran sometidos. Esto se realiza mediante el calculo

de espesor de pared de tubo minimo requerido para soportar la presion interna.

El método validado para realizar este calculo se desarrolla en el cédigo ASME B31.3 en

la seccion 302.4, se describe de la siguiente forma:

PD
t= 2(SE+PY) (51)

Donde:

t: espesor de pared por disefio a presion (m).

D: didmetro externo del tubo (m).

S: esfuerzo admisible de acuerdo a la temperatura (kPa) (Tabla A-1 del codigo ASME

B31.3).
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P: Presion interna del disefio (kPa).
E: Factor de la calidad de la soldadura.
Y: Coeficiente de temperatura (Tabla 304.1.1 del cédigo ASME B31.3).

Asi al aplicar la ecuacion (51) para la presion interna de 681 KPa a la cual estaran
sometidos los tubos y empleando las propiedades fisicas tabuladas para el material SB-
2216063-T5 se tiene:

Tabla 6.4. Propiedades del material SB-2216063-T5 (aleacion de aluminio)

See 50 330 kPa

Y®? 0,4

= 1
681(0.089)

t=2(503(30)(1)+681(0.4)) = 0,406 mm

Ahora bien, al saber que el espesor minimo capaz de soporta esta presion interna es de
0,41 mm hay gque ajustar este espesor segun la tolerancia mecanica asociada a la
fabricacion del tubo, ademéas de los fendmenos de erosion y corrosion al cual estara

expuesto la estructura y haran perder espesor conforme el paso del tiempo. En la

66 Tomado de ASME, (2002), Tabla A-1 del cddigo, pdf, p. 200.

67 Tomado de ASME, (2002), Tabla 304.1.1 del c6digo ASME para materiales ductiles, pdf, p.
20.

68 Tomado de ASME, (2002), Tabla A-1A del cédigo ASME para aleaciones de aluminio, pdf, p.
205.
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seccion 304.1.1 del cddigo ASME se desarrolla la ecuacién para determinar el espesor

minimo considerando los factores mencionados, asi se obtiene:
tm =t +c (52)
Donde:
tm: espesor minimo de pared considerando presion interna y tolerancias (mm).
t: espesor de pared por disefio a presion (mm).
c®: suma de las tolerancias permitidas (mm).
tm= 0,41 mm + 0,5 mm = 0,91 mm

Adicionalmente y como ultima comprobacion, se verifica que la cédula elegida para este
tubo (5S), cuenta con un espesor mayor al minimo requerido (tm). Esto se realiza
mediante el andlisis del escenario mas critico permisible para un fabricante de tubos
segun ASME. Este esquema contempla como caso critico 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 critico restando tolerancia maxima permitida (mm).
tc: espesor nominal de la cédula del tubo (mm).
Desarrollando la expresion (53):

t" =5,49 mm - (0,125) (5,49 mm) = 4,80 mm

69 Tomado de ASME, (2002), Seccion 304.1.1. Se recomienda un valor de ¢ = 0,5 mm cuando
se desconoce la tolerancia involucrada, tal como sucede en este caso. p. 18.
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Como el espesor critico del fabricante (t') es un 525 % mayor que el espesor minimo
requerido (tm), es certero concluir que los tubos del intercambiador soportaran sin
problema alguno la presién y las condiciones a las cuales estaran expuestos en este

disefio, por tanto la operacién del regasificador se garantiza de forma segura.

6.5 Justificacion y consideraciones de disefio
Esta seccion presenta un analisis de las principales consideraciones de disefio del

regasificador y de las distintas elecciones realizadas. Ademas plantea implicaciones
extra que tienen el disefio y la manera en la cual deben ser tratadas para una eventual

construccion.

6.5.1 Material
El material elegido para la construccion del regasificador debia tener las siguientes
caracteristicas.

e Excelente conductor de calor (alto coeficiente de transferencia).

e Resistente a la corrosion.

e Liviano.

e Capaz de soportar presiones internas.

e Ductil y con moderada resistencia mecanica, para poder formar tubos.

e Resistente a la intemperie: humedad, alta temperatura externa, presencia

cloruros.
e Poder mantener sus propiedades a temperaturas extremas (-165 °C).
e Funcionalidad demostrada.
e Facilidad para adquirirse en el mercado internacional.

La aleacion de aluminio SB-2216063-T5, cuanta con todas las caracteristicas
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
mecanica respecto al aluminio convencional. Un punto critico en la escogencia del
material fue su buena resistencia a la corrosion, pues al estar en constante contacto
con al agua de mar, el proceso de corrosibn es muy acelerado. Esta aleacién 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 condicion de temperaturas extremas.
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Segun la investigacién realizada, este material ha sido empleado de forma exitosa en la
construccion de varios regasicadores, principalmente en los proyectos de importacion

de GNL de la peninsula Ibérica.

6.5.2 Tipo de Uniones

La unién que se debe emplear para el ensamblaje del intercambiador es del tipo
soldada. Esto ya que la estructura sera permanente, ademas este tipo de union resulta
mas 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

aleacion.

Sin embargo, la soldadura para este material tiene varias implicaciones que deben ser
tomadas en cuenta para prevenir fisuras, poros o procesos de corrosion adelantados.
Es importante preparar bien la superficie de los tubos, de modo que se retire totalmente
la capa de 6xido de aluminio que pudiera existir, pues esta se trata de una capa
refractaria, es decir, que posee una temperatura de fusion muy elevada, por lo que
puede llegar a impedir una buena fusién del metal base, cualquier éxido que quede en
la superficie del metal base inhibira la penetracién del metal de aporte en la pieza.

Adicionalmente las aleaciones de aluminio se dilatan dos veces mas 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
disminucién de la separacion en la raiz en las piezas a tope. La soldadura a bajas
velocidades y con gran cantidad de metal de aportacion incrementa las deformaciones y
la tendencia a la rotura. Es por ello que se debe ejecutar con la cantidad de aporte

idénea y la velocidad recomendada.

La mayor conductividad térmica y el menor punto de fusion de las aleaciones de
aluminio pueden facilmente producir perforaciones a menos que los soldadores sigan
los procedimientos correctos de preparacion de metal base. La técnica de soldadura
mas 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 maximo de los 110 °C
para evitar fisuras en la soldadura, aplicacion de la soldadura debe ser de empuje y no
de arrastre y de forma rapida, para no perforar el tubo. El gas de proteccion ideal es el
argoén, por su poder de limpieza y perfil de penetracidon. El material de aporte debe ser
alambre de aluminio, con un punto de fusion lo mas cercano posible al del material
base, se recomienda emplear diametros de alambre desde 1,2 mm a 1,6 mm. Durante
la ejecucion de todo el proceso de soldadura se debe mantener las herramientas

exclusivas para este trabajo, para asi evitar la contaminacién con otros metales.

6.5.3 Resistenciaalacorrosion

Debido a las caracteristicas descritas para este proyecto, las estructuras de soporte que
se construyan, asi como las bombas que se adquieran para el bombea de agua de matr,
debe ser de materiales altamente resistente a la corrosion, 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 atmésfera maritima y al

contacto con agua salada.

Ademas es sumamente importante evitar el contacto directo con metales de diferente
material, esto para no generar corrosion galvanica. 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 Gtil de equipos y elementos, especialmente
garantizar que en el regasificador, no existan pérdidas de area de transferencia de calor

por corrosion.

Con estas secciones, queda totalmente caracterizada la etapa de regasificacion, tanto a
nivel de relacion termodinamica de los fluidos, demanda del proyecto y del disefio
mecanico de los elementos que permitiran llevar a cabo la vaporizacion completa del
GNL, de manera tal que resulte totalmente preparado para la distribucion final hacia los

consumidores.
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Para conceptualizar el disefio aca planteado, ver el anexo 26, el cual muestra el sélido
del intercambiador de calor propuesto. De esta forma se visualizan los detalles

constructivos y la manera en la cual los fluidos interactdan entre si.

6.6 Sistema de trasiego del agua de mar
Para el empleo del agua de mar como fluido de aporte térmico para la regasificacion del

GNL, ser& necesaria la construccion de un sistema de captacion 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.

\ sl

>~ TOMA EN EL MAR
VERTIDO AL MAR -

@~ CARCAMO DE CAPTACION
| DE AGUA DE MAR

CAMARA DF!

Y REGULAC@I" \‘
'

~—~LINDERO
.i!.
+ S

REGAS]FIJ DC

rsaaev{ns RECOPE

500 feet

Figura 6.2. Localizacién del sistema de trasiego de agua de mar dentro del terreno de RECOPE

destinado para la construccion de la terminal de importacién de GNL™.

A continuacion se describe la propuesta para el sistema de captacion y para el sistema
de vertido del agua de mar. Esta propuesta de disefio se basa en lo expuesto por Alto
Nivel en Consultoria Ambiental, S.A. de C.V. en la Manifestacion de Impacto Ambiental

Particular de una Terminal de Regasificacion de GNL en Lazaro Cardenas, Michoacan.

70 Tomado y adaptado de Acufia, A., Bolivar, L. y Ramirez, J. (2014). Disefio mecénico del
sistema de trasiego y seleccion de la tecnologia de almacenamiento para una terminal de
importacion costera de gas natural licuado (GNL) en Costa Rica, p.66.
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6.6.1 Captacion de Agua de Mar
El sistema de captacion de agua de mar estard compuesto principalmente por la

tuberia y la camara o carcamo de captacion.

La tuberia de captacion consta de 2 tuberias de poliéster reforzado con fibra de vidrio, y
tendra una longitud aproximada de 50 metros desde la toma en el mar hasta la camara
de captacion, donde el agua de mar sera trasegada por el efecto de la gravedad. La
toma y la tuberia de captacion estardn instaladas a 5 metros de profundidad
aproximadamente medidos desde el nivel del mar. En la bocatoma se instalaran una
serie de mallas tipo rejilla para evitar el ingreso de los residuos que podria contener el

agua de mar y generar una separacion de sélidos gruesos previo al bombeo.

La tuberia de captacién ingresara a la camara a la misma altura de la bocatoma. Una
tuberia de captacion sera respaldo de la otra. Por lo que la tuberia de respaldo entrara
en operacion cuando se requieran labores de mantenimiento en la tuberia principal.
Ambos tuberias estardn 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 camara de captacién estard compuesta por 3 compartimentos y tendra forma
poligonal como se muestra en la siguiente figura. Debido a sus condiciones de trabajo
estara construida por pantallas de concreto armado en su perimetro (aproximadamente
de 1 metro de espesor) y en el interior de la camara se dispondran 2 pantallas de

concreto instaladas transversamente para lograr los 3 compartimentos mencionados.
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Figura 6.3. Camara de Captacion de Agua de Mar™.

El primer compartimiento sera donde se almacena el agua de mar proveniente de la
tuberia de captacion. Este compartimiento tiene como fin emplearse como camara de
transicion hacia el sistema de filtracion, ademas se lograra disminuir la velocidad del

agua y sedimentar los residuos que pueda arrastrar.

En el segundo compartimiento estara instalado el sistema de filtraciébn, compuesto por
un filtro de barras fijas y un filtro rotativo con paneles moviles. El filtro de rejas fijos es
un marco metélico con barras de acero el cual posee un grado de filtrado del orden de
50 mm, mientras que con el filtro rotativo se lograra 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 presion con un elemento encargado de recoger los

desechos acumulados.

71 Tomado de Autores. (2015). segun disefio mostrado en Manifestacién de Impacto Ambiental
Particular, Terminal de Regasificacion de GNL en Lazaro Cardenas, Mich, recuperado de
http://sinat.semarnat.gob.mx/dgiraDocs/documentos/mich/estudios/2004/16MI12004G0004. pdf,
cap Il p.71.
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En el tercer compartimiento se dispone del sistema de bombeo, conformado por 2
bombas centrifugas verticales que trasiegan el agua de mar hasta los regasificadores. A
la entrada del sistema de bombeo, se colocara un cedazo corredizo para evitar el
ingreso de sélidos suspendidos que podrian producir obstruccion en las tuberias o
algun dafio a los regasificadores. Ademas, en la succion de las bombas de agua de mar
se inyecta hipoclorito para evitar la contaminacion biolégica y la formaciéon de biofilm en
los circuitos. Sin embargo, se debe considerar que la concentracidén de cloro en el punto
vertido al mar debera ser menor a 0,1 ymol/mol segun la normativa vigente para evitar
riesgos al ecosistema marino. Para mantener niveles inferiores en la concentracion de
cloro se instalara un sistema de control de hipoclorito que corrija los excesos del
clorado que puedan ocurrir. Las bombas para la dosificacion de cloro son del tipo
desplazamiento positivo y de diafragma de polimero, para poder resistir al manejo de

cloro.

6.6.2 Bombas dosificadoras de cloro
Como se menciond, la concentracion 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
I’h el sistema debera ser capaz de dosificar 1,17 I/h de cloro. Para este tipo de
aplicaciones, se emplea la disolucion comercial de hipoclorito de sodio liquido al 12 %,
por lo tanto equivale a una dosificacién de 9, 75 I/h de esta solucion, para mantener la
concentracion de cloro en el agua de mar a 1 ppm. Estas bombas deberan dosificar a

una presion de 552 kPa y se colocan previo al sistema de bombeo de agua de mar.

La adquisicion de las bombas debe ser por duplicado para efectuar labores de
mantenimiento en cualquiera de ellas y respaldar el 100% de la operacidén. Resulta

conveniente sobreestimar el caudal en un 20 %, es decir para un caudal de operacién
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no menor a 12 I/h, de modo que se tenga capacidad de crecimiento instalada en el

sistema de dosificacion.

6.6.3 Sistema de bombeo de agua de mar
Al igual que en la tuberia de captacion se incluyen 2 bombas centrifugas verticales, una

de ellas pondra en marcha los regasificadores y la otra se empleara como respaldo,
cada una de ellas con su linea de alimentacién 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 camaras de admisién y/o de filtrado,
garantizando siempre la operatividad total del proceso. En la linea de descarga de la
bomba se instalara una vélvula de aislamiento y una valvula de antiretorno para un
control adecuado del sistema de trasiego. Ademas, las bombas estaran enlazadas a un
sistema de control distribuido por medio del cual se sincronizaran con los
regasificadores al recibir sefiales de paro y arranque. Las bombas centrifugas verticales

seran fabricadas de acuerdo con el codigo API 610, 82 edicion.

Para determinar el diametro que debe emplearse tanto en la tuberia de captacion de

agua como en la de vertido se emplea la siguiente ecuacion:
Q=Av (54)
Donde:
Q: Caudal en m%/s
A: md?/ 4 en m?(d es el didmetro interno de la tuberia en metros)
v: velocidad en m/s (la velocidad recomendada es de 3 a 5 m/s para trasegar agua)

De la ecuacién 54 se encuentra que el diametro recomendado para la tuberia de
captacion es de 368 mm (comercialmente 14 pulgadas), el cual sera el mismo que para
la succién de la bomba. Este se calcul6 para una velocidad de 3 m/s debido a que el
agua se encuentra impulsada unicamente por la fuerza de la gravedad y su velocidad

de caida es baja.
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La bomba centrifuga vertical tiene una configuracién como la mostrada en la siguiente

imagen:

A =motor eléctrico

B = junta de transmision
C = linterna

D = cojinete radial

E = columna externa

F = revestimiento eje

G = forro de cerémica
H = rodete

| = tubo de descarga

L = conducto de aspiracion
M = forro de desgaste

Figura 6.4 Configuracion de bomba centrifuga vertical™

Luego de la camara de captacion, el agua de mar se dispone a ser trasegado hasta los
regasificadores por medio de un sistema de tuberias, tal y como se muestra en la figura
6.2 correspondiente a la linea color verde entre el carcamo de captacion y los
regasificadores de GNL. Como se aprecia en la imagen esta distancia es de

aproximadamente 500 metros lineales.

Para el caso de la tuberia de descarga de la bomba, se debe recalcular el diametro
requerido a partir de la ecuacion (54), pero ahora empleando una velocidad admisible
de 5 m/s, ya que la bomba tendra la capacidad de aumentar la velocidad al agua y esto
permitira tener una tuberia de menor diametro. El didmetro minimo requerido para esta

condicion es de 286 mm. Comercialmente la tuberia en acero inoxidable que méas se

72 Tomado: Debem Srl (2015), Bombas centrifugas verticales. http://www.debem.it/esp/im-bombas-
centrifugas-verticales.htm
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acerca a esta condicion, tiene un diametro 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 tuberia, se establecen los
siguientes equipos considerando que estos son accesorios que se ubicarian en la
tuberia, tanto para figurar como para manejar el fluido, recordar que principalmente se

trata de un tramo largo de tuberia horizontal

Tabla 6.5. Pérdida de columna de agua por accesorios en tuberia.”

Cantidad Accesorio Longitud Equivalente (m) Total (m)

20 Codo 90° radio corto 10 200

15 Té ramal 19,8 297

4 Vélvula de retencion 43 172

4 Valvula 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 tuberia es de 1818 m (500 m + 17 m +1301 m).

Al tratarse de agua fria para calcular la pérdida total, se emplea la ecuacion de Hazen —

Willian

Tgmpm 5)

Donde:

h.: Pérdida de presion dinamica en altura en metros de columna de agua (m.c.a)
c: coeficiente de friccién de Hazen Williian, 120 para tuberias de acero

D: didmetro interno (m), 0,316 m

Q: caudal (m/s), 0,32 m®s

73 Tomado de: Universidad de Sevilla (2015), Hidrdulica 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 tuberia (m), 1818 m.
Al despejar para los valores dados se encuentra que la caida 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,
ademas viajard a lo largo de una tuberia horizontal de 500 metros de largo hasta la
etapa de regasificacién. La presion que le imprime la bomba debe lograr que el agua
complete la trayectoria descrita y ademas compensar las pérdidas asociadas a los
accesorios de la tuberia. Es por ello que la cabeza total dinamica (TDH) de bombeo que
debera tener en su punto de operacion:

P descarga— P succion
TDH =Az + 7 + he

(56)
Donde:
Az: Cambio de altura entre la succion y la descarga, 17 m

P: Presiones, en este caso tanto la de descarga como la de succién son iguales, por lo

gue el término se anula.
Y: Peso especifico de la sustancia
h.: Pérdida de presiéon dinamica 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 presion necesario

gue debe imprimir la bomba al agua para llegar hasta los regasificadores.

Estas bombas deben ser altamente resistentes a la corrosion debido a que estaran
sumergidas en el agua de mar, por tanto la carcasa como el impulsar y su partes
mecanicas asociadas, deben ser de acero inoxidable 316 L, el cual ha sido disefiado

especificamente para ambientes marinos. EI 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 calculé como 350 kW. La configuracion del
sellado se sugiere que sea con prensa estopas, pues no hay riesgo alguno asociado a
fuga del fluido. Esta presion 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 continuacidon se presenta una tabla resumen de parametros que deben ser
considerados fundamentales para la seleccion de la bomba, los pardmetros de presion
y caudal maxima de disefio, se definen como 1,20 veces de la capacidad en el punto de

operacion:

Tabla 6.6. Pardmetros para seleccion de la bomba centrifuga vertical.

Presion Maxima de

disefio 1212 kPa
Presién en punto

operacién 1010 kPa
Caudal Maximo de

disefio 1400 m ¥h
Caudal en punto

operacion 1167 m3h
Potencia nominal 350 kw
Eficiencia esperada >80 %

6.6.4 Disefo de latuberia de descarga de las bombas hasta los regasificadores
Esta tuberia corresponde a la linea verde que se muestra en la figura 6.2, la cual tiene

su inicio en la cdmara de captacion (punto sefialado con amarillo) y finaliza en los
regasificadores (punto sefialado en naranja). Como se mencioné este tramo

corresponde a una longitud de 500 m y un tramo vertical de 17 m.

En la seccidén anterior se establecié que esta tuberia tendria 316 mm (12 pulgadas) de
didmetro y de cédula 5S, con espesor de pared de 3,96 mm. Se probara ahora
mediante el mismo método empleado en la seccion 6.4.4 que esta tuberia es capaz de
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resistir a la presion interna del agua trasegada. Se utiliza la ecuacién (51), pero ahora
con las propiedades del acero inoxidable 316 L grado A-269 extraidas de las Tablas A-1
y 304.1.1 del cédigo 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:

2(137800)(1)+1212(0.4)
= 1212(0.316)

; = 1,38 mm
T b

Al conjuntar este resultado con la ecuacion (52) se establece que por seguridad y
prevencion de desgaste del tubo, el espesor minimo admisible debe ser de 1, 88 mm.
Mediante la ecuacién (53) se corrobora que la cédula elegida para este tubo brinde el
espesor critico necesario para cumplir con el minimo de espesor admisible. Asi se tiene
que el espesor critico 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 presion dada. Es importante mencionar que para este diametro no existe en
el mercado tubo de menor espesor, por lo que debera trabajar con la cédula 5S y grado
A-269.

6.6.5 Vertido de Agua al Mar
El retorno del agua al mar se realizara por gravedad a través de un canal de concreto

gue conecta el colector inferior de agua de mar en los regasificadores a una camara de
carga y regulacion ubicada en la orilla de la playa. Un emisor (tuberia de vertido) con
tramos terrestres y submarinos, trasiega el agua de mar a través del tramo
comprendido entre la camara de carga y el punto de descarga al mar. El vertido se
realizara 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 afectacion al

ecosistema marino y facilitar la dispersion térmica del fluido. Para ello también, se
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instalara 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 camara de carga y regulacion tendra como objetivo garantizar la cantidad de agua
de mar necesaria para verter por gravedad a través del emisor. Esta camara estara
construida a partir de pantallas de concreto con seccién rectangular o cuadrada, en una
excavacion realizada en el terreno. En el punto mas profundo de la cAmara, se conecta

la tuberia del emisor.

La tuberia del emisor viajard a una profundidad cercana a los 10 metros, y sera
fabricada de polietileno de alta densidad. El tendido de la tuberia del emisor se realizara
por medio del método traccién hacia el mar. La traccion se realizara desde un barco
anclado frente a la playa, mientras la tuberia desciende por medio del ingreso de agua
en el otro extremo de la tuberia. La union de los tramos se puede realizar en la
superficie o en el fondo del mar, segun las condiciones que se presenten en el mar en

el momento de realizar el tendido de la tuberia.

Capitulo 7: Formas de distribucion
La distribucion y el transporte del Gas Natural hasta los consumidores finales se

realizaran por medio de un gasoducto. Se elige este medio de transporte principalmente

por la cercania de los consumidores, y la rentabilidad econdmica que esto representa

179



respecto a otros medios de transporte. Por ejemplo, el transporte de Gas Natural como
Gas Natural Comprimido (GNC), requiere del servicio de camiones rigidos o
semirremolques para el transporte de los cilindros, ademas de una estacion de
compresores que eleven la presiéon del Gas Natural hasta la presién de los cilindros con
el objetivo de aumentar la energia por unidad de volumen. Y por ultimo, se necesitara
de la unidad de descompresién o de trasvase una vez el combustible llegue a los
consumidores finales. Todo lo anterior tiene un costo econdmico considerable y superior
respecto a la inversion y mantenimiento de un gasoducto, ademas el proceso para
transportar GNC es poco practico y podria considerarse que brinda menor seguridad

gue el transporte por tuberias.

La mayor ventaja de transportar el Gas Natural como GNC es la flexibilidad en su
distribucion, debido a que permite entregar el combustible segun 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 Unico destino.

Por lo tanto, se elige el gasoducto como medio de transporte del Gas Natural, una vez
superadas las etapas de regasificacion, medicion y odorizacion en la terminal. Esta
tuberia sera enterrada a lo largo de todo su recorrido y su profundidad sera variable
dependiendo de diversos factores como la topografia, condiciones geotécnicas,
geoldgicas e hidrolégicas de su recorrido. El gasoducto viajara aproximadamente una
longitud de 5 km desde la terminal de importacién y regasificacion de GNL hasta la
Planta Térmica de Moin y la Nueva Refineria de RECOPE. Ambos son los
demandantes de Gas Natural considerados en este estudio, los cuales se encuentran
ubicados geograficamente en puntos muy cercanos en la zona de Moin en la provincia
de Limon. Una vez el gasoducto llegue a un punto cercano a la Nueva Refineria, se
instalara una bifurcacién que permita desviar el caudal de Gas Natural requerido en la
Refineria, y el resto del caudal seguira su trayectoria hasta la Planta Térmica.
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En las siguientes secciones se muestra el disefio del gasoducto de acuerdo a las
normas y estandares internacionales segun ANSI (American National Standards
Institute), ASME (American Society of Mechanical Engineers), ASTM (American Society
for Testing and Materials) y APl (American Petroleum Institute). Estas normas y
estandares establecen consideraciones de disefio 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 tuberia que transportara el Gas Natural hasta sus consumidores finales.

7.1 Disefio del gasoducto

7.1.1 Condiciones de disefio del gasoducto
Segun la SPE (Society Petroleum of Engineers) la velocidad en lineas de gas debe ser
menor a 24,4 m/s (80 pies/s) para minimizar los efectos del sonido y de la corrosion en

la tuberia. Ademas, en caso de que el gas presente sustancias corrosivas tales como el

CO, , Se recomienda una velocidad inferior a 15,24 m/s (50 pies/s). Por otra parte, la

velocidad minima que sugiere la SPE es 4,57 m/s (15 pies/s), de manera que se evite el

arrastre de liquidos en la tuberia.

Para el disefio del gasoducto, inicialmente se considera una velocidad de 18,29 m/s (60
pies/s), debido a que el Gas Natural de disefo, previsto para importar a Costa Rica, no
presentara sustancias corrosivas y por lo tanto no sera necesario considerar 15,24 m/s

(50 pies/s). como velocidad maxima segun recomendacion de la SPE.

Segun el diagrama de flujo del proceso de la terminal de importacién y regasificacion
propuesto por Acufia-Diaz (2014), las condiciones a la entrada del gasoducto son las

siguientes:

Temperatura de entrada = 278 K (5,3 °C).
Presion absoluta a la entrada = 612 kPa.

Flujo masico a la entrada = 54 800 kg/h.
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En el capitulo 5 se especificd que la demanda de GNL para el regasificador seria de
52 500 kg/h. Para el disefio del gasoducto, ademas de esta demanda, se debe
considerar el flujo masico proveniente de la compresion del “boil off gas” del proceso.
Este flujo masico es igual a 2 300 kg/h, por lo tanto realizando la suma de ambos flujos
masico, resulta en 54 800 kg/h la demanda total que se debe transportar a través del

gasoducto.

Por ultimo, para el disefio del gasoducto seran requeridas varias propiedades fisicas y
guimicas del gas natural de disefio a determinadas condiciones. Estas propiedades se
obtuvieron a partir del software de simulacion de procesos quimicos ASPEN HYSYS
volumen 7.2. Se utiliza la composicién del gas natural de disefio especificada en la

seccion 5.3.

7.1.2 Célculo del didmetro minimo del gasoducto

Se utiliza la ecuacion (32) para el célculo del diametro minimo de la tuberia, donde se
emplean las condiciones estandar segun el estandar métrico de SPE (Society of
Petroleum Engineers) y se obtienen las demés propiedades por medio del software
ASPEN HYSYS (ver resultados de simulacion en Anexo 18).

Las variables necesarias para despejar el didmetro de la ecuacién (32) son las

siguientes:
Temperatura de entrada = 278 K.
Presion 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 estandar segun SPE = 288 K.

Presion estandar segun SPE = 100 kPa.
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Velocidad del gas natural = 18,29 m/s (60 pies/s). Dato seleccionado segun

recomendacion de la SPE.

Flujo volumétrico a condiciones de entrada = 257,93 x 10° m?®dia. Se obtiene al dividir el

flujo mésico entre la densidad del gas natural a las condiciones de entrada.

Flujo volumétrico a condiciones estandar segun SPE =1,63 x 10° m?/dia. Se obtiene al
convertir el flujo volumétrico medido a condiciones de entrada al flujo volumétrico a

condiciones estandar de la SPE.

Aplicando la ecuaciéon (32) y despejando para el didmetro se obtiene un didmetro
interno minimo de gasoducto de 450,53 mm (17,74 pulgadas).

A partir de los datos técnicos de las tuberias comerciales de aceros mostrados en el
Anexo 9, se selecciona la tuberia comercial de acero con el diametro interno superior
mas cercano al diametro interno obtenido de la ecuacién (32) igual a 450,53 mm. Se

elige la tuberia comercial de acero con las siguientes caracteristicas:
Diametro nominal = 20 pulgadas.

Diametro exterior = 20 pulgadas.

Cédula de tuberia = 80.

Diametro interno = 455,62 mm (17,94 pulgadas).

Espesor de pared = 26,19 mm (1,03 pulgadas).

En la siguiente seccion se verificara el diametro del gasoducto al calcular el espesor

minimo de la tuberia segun la norma B31.8 de ANSI/ASME.

Para el diametro interno de la tuberia comercial de acero seleccionado, se recalcula la
velocidad utilizando nuevamente le ecuacién (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 lineas de gas.

183



7.1.3 Célculo del espesor minimo del gasoducto

Como se menciond en la seccidon 3.8, a pesar de que existen materiales plasticos para
uso en aplicaciones de transporte de gas en tuberias, es preferible por cuestion de
disponibilidad del material y experiencia en distribuciéon de combustibles en el pais,
utilizar acero para fabricar los sistemas de tuberias de gas natural. Para la fabricacién
de estas tuberias se deben seguir normas de fabricacion tales como las especificadas
por API, ASTM, ASME y ANSI. Estas normas exigen disefios rigurosos que garantizan

alta calidad y seguridad en el servicio.

El espesor minimo de la tuberia se determina a partir de lo especificado por la seccién
ANSI/ASME B31.8 para sistemas de tuberias de transmision y distribucion de gas. Por
lo tanto, se emplea la ecuacion (33) recomendada por este coédigo para el céalculo del
espesor minimo de tuberias de gas. Ademas, este cbdigo sugiere emplear la
especificacion API 5L para fabricacion de tuberias de acero en lineas de transporte de
gas.

Las variables requeridas para calcular el espesor minimo en la ecuacién (33) son las

siguientes:
Presion manométrica de disefio de tuberia = 510,67 kPa.
Didmetro externo nominal de tuberia = 508 mm (20 pulgadas).

Factor de disefio = 0,5. Dato obtenido a partir del Anexo 4 para ubicacion clase 2,
considerando entre 10 y 46 edificaciones por 1 milla de seccién de tuberia. Y ademas

considerando que la tuberia cruza carreteras, lineas de ferrocarril y calles publicas.

Factor de soldadura = 1. Dato obtenido del Anexo 5 para tuberia con especificacion API

5L para tuberia sin costura.

Factor de reduccion de la temperatura = 1. Dato obtenido del Anexo 6 para temperatura
en tuberia inferior a 394 K (250 °F).
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Esfuerzo minimo de fluencia de tuberia = 172,4 MPa (25 000 psi). Dato obtenido del

Anexo 7 para tuberia con especificacion API 5L grado A25.

Aplicando la ecuacién (33) con los datos anteriores se obtiene el espesor minimo de la
tuberia segun 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 tuberia comercial de

acero seleccionada en la seccién anterior.

Por lo tanto, la tuberia comercial de acero seleccionada y que cumple con las
especificaciones técnicas requerida es la siguiente:

Tuberia de acero con especificacion API 5L, grado A25, sin costura, didmetro nominal

de 20 pulgadas y numero de cédula 80.

7.2 Célculo de la caida de presién en el gasoducto
La caida de presion en el gasoducto por efecto de la friccion en tuberia recta, se calcula

por medio de la Ecuacion General de Flujo y otras ecuaciones empiricas para tuberias

de gas.

7.2.1 Célculo de la caida de presidon con la Ecuacion General de Flujo

La Ecuacién General de flujo relaciona la caida de presion con el caudal de flujo de gas,
en estado estacionario e isotérmico que circula en una tuberia. La temperatura del gas
coincide con la temperatura de la tuberia, 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 tuberia. 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 ademas, por conveniencia en el

analisis de estos sistemas de flujos compresibles.

Antes de emplear la Ecuacion General de Flujo para calcular la caida de presion en el
gasoducto, se utiliza la ecuacion (38) y (39) para determinar el factor de friccion y el

namero de Reynolds, respectivamente.

Las variables para el célculo del numero de Reynolds son las siguientes:
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Temperatura estdndar segun SPE = 288 K.
Presion estandar segun 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 estandar seguiin SPE = 1,63 x 10° m*/dia.

Viscosidad dinamica del gas natural = 1.06 x 10* P. Dato obtenido de las propiedades

del gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diametro interno de la tuberia = 455,62 mm.

Empleando la ecuacién (39) para el calculo del numero de Reynolds y sustituyendo con
los valores anteriores, se obtiene un nimero de Reynolds igual a 3,92 x 10°. Por lo
tanto, el flujo de gas se ubica en el régimen de transiciébn de turbulencia para una

rugosidad relativa de 1,01 x 10™.

Para calcular el factor de friccion se utiliza la ecuaciéon de Colebrook & White (ver
ecuacion 38), y se obtiene al sustituir el numero de Reynolds y la rugosidad relativa en
esta ecuacion. La rugosidad relativa se obtiene al dividir la rugosidad absoluta entre el
diametro interno de la tuberia, donde la rugosidad absoluta corresponde al valor para

acero comercial igual a 0,046 mm.

Iterando en la ecuacion (38), se obtiene el factor de friccibn con un valor de 0,01245.
Sustituyendo el factor de friccién en la ecuacién (37), se obtiene el factor de transmisién

con un valor de 17,925.

Una vez determinado el factor de transmisién de la tuberia, se calcula la presion de

salida en el gasoducto. Se sustituyen los siguientes valores en la ecuacion (34):
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Flujo volumétrico a condiciones estandar segun SPE = 1.63 x 10°® m®dia. Se obtiene al
convertir el flujo volumétrico medido a condiciones de entrada al flujo volumétrico a

condiciones estandar de la SPE.

Factor de transmision = 17,925.
Temperatura estandar segun SPE = 288 K.
Presion estandar segun SPE = 100 kPa.
Presion absoluta aguas arriba = 612 kPa.

Pardmetro de ajuste por elevacion = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevacion de la tuberia de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tuberia = 5 km. Longitud estimada entre posible
ubicacion de la terminal de importacion y regasificacion 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 consideracion de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0,98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diametro interno de la tuberia = 455,62 mm.

Despejando para la presion absoluta aguas abajo, se obtiene la presién absoluta de
salida del gasoducto, la cual es igual a 487,72 kPa. Por lo tanto la caida de presion por
pérdidas de friccidon en tuberia recta, empleando la Ecuacion General de Flujo, es igual
a 124,28 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del limite
aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuacion
(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presion de salida del gasoducto obtenida

a partir de la Ecuacion 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 Célculo de la caida de presion con el método AGA

Ademas de la Ecuacién General de Flujo, existen otras ecuaciones empiricas para
gases que permite establecer el caudal en funcion del diametro del gasoducto, presion,
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 transmisién. De ambas
ecuaciones el factor de transmision que resulte menor, se utilizara en la Ecuacion

General de Flujo para obtener la caida de presion en la tuberia.

La primera es la ecuacién (40) y determina el factor de transmision para tuberias
rugosas en la zona de turbulencia completa. La segunda es la ecuacion (41) y (42), la
cual calcula el factor de transmision para tuberias lisas en el régimen de turbulencia

parcial.

Utilizando la ecuacién (40), se calcula el factor de transmision para un diametro interno
de tuberia de 455,62 mm y una rugosidad absoluta de 0,046 mm. El resultado es un

factor de transmision de 18,26.

Para el célculo del factor de transmision por medio de la ecuacion (41), primeramente
se calcula el factor de transmision de tuberia lisa de Von Karman por medio de la
ecuacion (42). Este dato se requiere en la ecuacién (41), y su valor se obtiene iterando
la ecuacion que depende de constantes y del nimero de Reynolds. El factor de
transmision de Von Karman resultante es 20,53. Sustituyendo en la ecuacién (41) junto
al nimero de Reynolds y al factor de arrastre, se obtiene un factor de transmision para
tuberias 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 indice de Bend promedio y acero

desnudo.
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Por lo tanto, se elige el factor de transmisién menor igual a 18,26, correspondiente al
factor de transmisién de tuberias rugosas en régimen de turbulencia completa. Este
valor se sustituye en la Ecuacion General de Flujo (ecuacion 34) para las mismas
propiedades del gas empleadas en la seccidén anterior, y se despeja la presion aguas
abajo equivalente a la presion de salida del gasoducto. El resultado es una presion
absoluta igual a 492,73 kPa. Por lo tanto la caida de presion por pérdidas de friccion en

tuberia recta, empleando el método AGA, es igual a 119,27 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del limite
aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuacion
(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presion 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 Célculo de la caida de presion con la Ecuacion de Weymouth
La ecuacion de Weymouth se utiliza generalmente para tuberias de alta presién, alto
caudal y grandes diametros.

La presidén de salida se calcula despejando de la ecuacién (43), la presién absoluta
aguas abajo del flujo de gas. Las propiedades del flujo de gas requeridas en esta

ecuacion, son las siguientes:

Flujo volumétrico a condiciones estandar segiin SPE = 1.63 x 10° m*/dia. Se obtiene al
convertir el flujo volumétrico medido a condiciones de entrada al flujo volumétrico a

condiciones estandar de la SPE.

Eficiencia de flujo = 0.95. Para tuberias con condiciones de funcionamiento muy

buenas.
Temperatura estdndar segun SPE = 288 K.

Presion estandar segun SPE = 100 kPa.
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Presion absoluta aguas arriba = 612 kPa.
Gravedad del gas = 0.65.

Parametro de ajuste por elevacion = 0. Se consideran insignificantes los cambios de
elevacion de la tuberia de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tuberia = 5 km. Longitud estimada entre posible
ubicacion de la terminal de importacion y regasificacion 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 consideracion de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0.98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diametro interno de la tuberia = 455,62 mm.

La presion absoluta de salida del gasoducto, utilizando la Ecuacién de Weymouth, es
igual a 474,88 kPa. Por lo tanto la caida de presion por pérdidas de friccion en tuberia
recta empleando la Ecuacion de Weymouth, es igual a 137,12 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del limite
aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuacion
(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presion de salida del gasoducto obtenida
a partir de la Ecuacion 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 Célculo de la caida de presién con la Ecuacion de Panhandle A

La ecuacion de Panhandle A fue desarrollada especialmente para tuberias de gas
natural, incorporando un factor de eficiencia para nameros de Reynolds que se
encuentra entre el rango de 5 millones y 11 millones. A pesar de que el caso en estudio

presente un numero de Reynolds aproximadamente igual 4 millones, es un buen
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indicador emplear esta ecuacion para el célculo de la caida de presion en la tuberia.
Especialmente para establecer una comparacion respecto a los resultados de las
demas ecuaciones. Ademas, en esta ecuacién no se utiliza la rugosidad de la tuberia,

tal como en ecuaciones anteriores.

En este caso, la presién de salida en el gasoducto se despeja de la ecuacion (44)
correspondiente a la Ecuacion de Panhandle A. Las propiedades del flujo de gas son

las siguientes:
Flujo volumétrico a condiciones estandar segin SPE = 1.63 x 10° m*/dia.

Eficiencia de flujo = 0,95. Para tuberias con condiciones de funcionamiento muy

buenas.

Temperatura estandar segun SPE = 288 K.
Presion estandar segun SPE = 100 kPa.
Presion absoluta aguas arriba = 612 kPa.
Gravedad del gas = 0,65.

Parametro de ajuste por elevacion = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevacion de la tuberia de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tuberia = 5 km. Longitud estimada entre posible
ubicacion de la terminal de importacion y regasificacion 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 consideracion de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0,98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.

Diametro interno de la tuberia = 455,62 mm.
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La presion absoluta de salida del gas resultante de esta ecuacién es igual a 513,64
kPa. Por lo tanto la caida de presion por pérdidas de friccion en tuberia recta,

empleando la Ecuacion Panhandle A, es igual a 98,36 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del limite
aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuacion
(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presion de salida del gasoducto obtenida
a partir de la Ecuacion 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 Célculo de la caida de presion con la Ecuacion de Panhandle B

Esta ecuacion también se conoce como la revision de la Ecuacion de Panhandle, y se
aplica generalmente en grandes diametros y lineas de transmision de gas de alta
presion. Ademas, se ha encontrado que esta ecuacion es mas exacta para numeros de

Reynolds entre 4 millones y 40 millones.

Para calcular la presion de salida en el gasoducto por medio de la Ecuacion de
Panhandle B, se despeja esta incégnita de la ecuacion (45). Las propiedades del flujo

de gas requeridas en esta ecuacion son las siguientes:
Flujo volumétrico a condiciones estandar segin SPE = 1,63 x 10°® m*/dia.

Eficiencia de flujo = 0,95. Para tuberias con condiciones de funcionamiento muy

buenas.

Temperatura estdndar segun SPE = 288 K.
Presion estandar segun SPE = 100 kPa.
Presién absoluta aguas arriba = 612 kPa.

Gravedad del gas = 0,65.
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Pardmetro de ajuste por elevacion = 0. Se consideran insignificantes los cambios de

elevacion de la tuberia de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tuberia = 5 km. Longitud estimada entre posible
ubicacion de la terminal de importacion y regasificacion 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 consideracion de flujo isotérmico.

Factor de compresibilidad del gas natural = 0,98. Dato obtenido de las propiedades del

gas natural mostradas en el Anexo 18.
Didmetro interno de la tuberia = 455,62 mm.

Despejando de la ecuacion (45), se obtiene la presion absoluta de salida en el
gasoducto segun Panhandle B. Su valor es igual a 525,51 kPa. Por lo tanto la caida de
presion por pérdidas de friccion en tuberia recta, empleando la Ecuacion Panhandle B,
es igual a 86,49 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del limite
aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuacion
(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presion de salida del gasoducto obtenida
a partir de la Ecuacion 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 Célculo de la caida de presion con la Ecuacion de IGT
Esta ecuacion empirica para gases fue propuesta por IGT (Institute of Gas Technology),

y se describe en la ecuacion (46).

Para las siguientes propiedades del flujo de gas, se despeja la presion absoluta de

salida en la tuberia por medio de la ecuacion mencionada anteriormente.
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Eficiencia de flujo = 0,95. Para tuberias con condiciones de funcionamiento muy

buenas.

Temperatura estandar segun SPE = 288 K.
Presion estandar segun SPE = 100 kPa.
Presion absoluta aguas arriba = 612 kPa.
Gravedad del gas = 0,65.

Parametro de ajuste por elevacion = 0. Se consideran insignificantes los cambios de
elevacion de la tuberia de gas natural.

Longitud equivalente = Longitud de tuberia = 5 km. Longitud estimada entre posible
ubicacion de la terminal de importacion y regasificacion 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 consideracion de flujo isotérmico.

—4
Viscosidad dindmica del gas natural = 1,06 X 10 P. Dato obtenido de las

propiedades del gas natural mostradas en el Anexo 11.
Diametro interno de la tuberia = 455,62 mm.

Despejando de la Ecuacion IGT la presion de salida resultante en el gasoducto es igual
a 513,85 kPa. Por lo tanto la caida de presion por pérdidas de friccion en tuberia recta,

empleando la Ecuacion de IGT, es igual a 98,15 kPa.

Verificando que la velocidad de salida en el gasoducto se encuentre dentro del limite
aceptable por la SPE, se calcula nuevamente la velocidad por medio de la ecuacion
(32) y de las propiedades del flujo de gas a la presion de salida del gasoducto obtenida

a partir de la Ecuacion 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 Anadlisis de resultados en disefio del gasoducto
Los resultados obtenidos de caida de presion y velocidad de salida en la tuberia del

gasoducto segun la ecuacion empleada, se resumen en la siguiente tabla.

Tabla 7.1. Resumen de caida de presién y velocidad de salida en gasoducto.

. . ., Velocidad d lid

Ecuacion Empleada Caida de presion (kPa) elocidad de salida
(m/s)
Ecuacion General de Flujo 124,28 22,67
Método AGA 119,27 22,43
Ecuacion de Weymouth 137,12 23,30
Ecuacion de Panhandle A 98,36 21,48
Ecuacion de Panhandle B 86,49 20,98
Ecuacion 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 seccion 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 tuberia no se vea afectada por efectos de sonido y corrosion, y

por otro lado se evite el arrastre de liquidos en ella.

Al analizar las caidas de presion 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 relacion manométrica porcentual entre la caida de presion y la
presion de entrada a la tuberia es inferior al 10 %, el flujo de fluidos puede considerarse
incompresible. De lo contrario y especialmente para grandes caidas de presion en
tuberias largas (mayor a 40 %), el flujo debe tratarse como un fluido compresible y

utilizar métodos y modelos mateméaticos que describan su comportamiento al circular
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por tuberias. Lo anterior se demuestra segun los resultados obtenidos, al analizar la

mayor y la menor caida de presiéon obtenida.

La mayor caida de presion fue la obtenida con la Ecuacion de Weymouth equivalente a
137,12 kPa, y la menor caida de presion fue la obtenida al emplear la Ecuacion de
Panhandle B igual a 86,49 kPa. Al establecer la relacién porcentual de estas caidas de
presion con la presion manométrica de entrada al gasoducto igual a 510,67 kPa, se
obtienen valores de 26,85 % vy 16,94 % respectivamente. Segun 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 caida de presion con la Ecuacién de Darcy-Weisbach aplicable para fluidos

incompresibles.

Finalmente segun el andlisis del disefio del gasoducto en estudio, se selecciona la
siguiente especificacion de tuberia a partir de lo establecido por la seccion del codigo
ASME B31.8 y la especificacion de tuberias API 5L.

Tuberia seleccionada para el gasoducto:

Tuberia de acero API 5L, grado A25, sin costura, diametro nominal de 20 pulgadas vy

numero de cédula 80.

Con la informacion desarrollada en este Capitulo 7, queda caracterizado el gasoducto
gue transportara el gas natural regasificado hasta los consumidores finales. El disefio
mecanico realizado caracteriza la tuberia a nivel de material, dimensiéon y método de

fabricacion segun los estandares y normas internacionales que se siguieron.
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Capitulo 8: Conclusiones y recomendaciones
Se logra una caracterizacion completa de la funcionalidad del gas natural y se

plantean los procesos vinculados a la cadena de valor de un proyecto de
importacion de gas natural licuado mediante la zona costera costarricense
mediante las descripcion de las siete etapas fundamentales que contemplan
desde el transporte marino del GNL hasta la distribucion a las aplicaciones

finales dentro del pais.
A través del analisis y comparacién de ocho tecnologias existente en el mercado

mundial para la regasificacion del GNL, se establece que existen dos tecnologias
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 conveccion forzada.
La demanda total de GNL proyectada para la terminal de importacién y

regasificacion 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 Moin y el 29 % restante

corresponde a la Refineria de Moin.
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 Limon presenta mayor porcentaje de
humedad relativa igual al 88 %. En cuanto al agua de mar de las zonas
estudiadas, se encuentra que Puerto Moin, Limon 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

a/kg.
Independientemente de la tecnologia de regasificacion 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 presion
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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 presion absoluta.
El proceso de regasificacion se llevara a cabo a baja presiéon (681 kPa

absolutos), debido a que no se requieren altas presiones de trasiego para el
transporte del gas natural. Por lo tanto, no serd necesario la instalacion del
recondensador de “boil off” en el proceso. Una fraccidon del “boil off” generado en
los tanques de almacenamiento se destinard a camiones cisterna para su
distribucion en distintas aplicaciones y la otra fraccion sera comprimida y enviada

a la red de trasiego del gasoducto.
Al evaluar ocho condiciones fundamentales de las tecnologias 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 mas conveniente es utilizar la tecnologia de Vaporizadores de

Bastidor Abierto (ORV) con agua de mar y a partir de alli se desarrollo el disefio.
El disefio 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 aleacion de aluminio
SB-2216063-T5 (segun codigo ASME), en un arreglo tubular de distribucion

rectangular y con un area total de 30 m?.
La forma de distribucién de gas natural mas conveniente hasta los consumidores

finales (la nueva refineria de RECOPE y la Planta Térmica de Moin), es por
medio de un gasoducto de acero con especificacion APl 5L, grado A25, sin
costura, diametro nominal de 50,8 cm (20 pulgadas) y numero de cédula 80. La
cercania de los demandantes del combustible respecto a la posible ubicacién de
la terminal de importacién y regasificacion de GNL, ademas de una mayor
rentabilidad econdmica, son los factores que predominan para la seleccién 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 relacion manométrica porcentual entre la menor
caida de presion obtenida (86,49 kPa) por medio de la Ecuacion de Panhandle B

y la presion de entrada al gasoducto (510,67 kPa).
El disefio del gasoducto cumple con la recomendacion de la SPE (Society

Petroleum of Engineers) respecto a la velocidad maxima permisible (24,39 m/s
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equivalente a 80 pies/s) en todo el trayecto de la tuberia de gas natural. De
forma tal que se minimizan los efectos del sonido y de la corrosion producto de

trasegar el combustible a altas velocidades.

Ademas se recomienda:

e Desarrollar con mayor detalle el costo econdmico de la obra y de la
implementacion de la tecnologia, una vez que se tenga totalmente definido el

proyecto que quisiera desarrollar RECOPE o cualquier otra entidad.
e Para hacer econdmicamente mas atractivo este proyecto, debe ampliarse la

demanda de GNL considera, pues la inversion extra para manejar mayor
demanda no resulta tan significante en la integralidad del proyecto y si colabora

enormemente en la rentabilidad del proyecto.
e La zona costera mas viable para la construccion de una terminal de importacién

y regasificacion de GNL en Costa Rica es en Puerto Moin, debido a la cercania
de los consumidores del combustible considerados en este estudio, a la

disponibilidad de espacio e infraestructura portuaria con que cuenta RECOPE.
e A pesar de que existe la posibilidad de construir estaciones satélites de

regasificacion en cada uno de los demandantes de gas natural considerados en
este analisis, se recomienda construir una central de regasificacion en la terminal
de importacién de GNL y transportarlo via 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 regasificacion. Por lo
tanto, no se justifica, en cuanto a facilidad y costos de operacién, la construccion
de estaciones satélites que obliguen a transportar el GNL desde la terminal hasta

los consumidores y regasificar en estas zonas.

Bibliografia
Acuia-Diaz, O. (2014). Estudio de prefactibilidad técnico y financiero para evaluar la

conveniencia de una terminal de importacién de gas natural licuado en las cercanias del

199



puerto Moin, Limén. (Tesis de Licenciatura en Ingenieria Quimica). Universidad de

Costa Rica, Sede Rodrigo Facio.

Acufia, A., Bolivar, L. y Ramirez, J. (2014). Disefio mecanico del sistema de trasiego y
seleccién de la tecnologia de almacenamiento para una terminal de importacidén costera
de gas natural licuado (GNL) en Costa Rica. (Tesis de Licenciatura en Ingenieria
Mecanica). Universidad de Costa Rica, Sede Rodrigo Facio.

Administracion de informacion energética de los Estados Unidos. (2013). Natural Gas
Explained. Recuperado de http://www.eia.gov/energyexplained/index.cfm?

page=natural_ gas_home [Consulta el 14 de Mayo del 2013].

Agencia de Protecciéon Ambiental, Departamento de Energia de Estados Unidos. (2012).
Fuel Economy Guide. Recuperado de http://www.fueleconomy.gov/feg/
pdfs/guides/feg2012.pdf [Consulta el 18 de Mayo del 2013].

Alto Nivel en Consultoria Ambiental. s.f. Manifestacion de Impacto Ambiental Particular,
Terminal de Regasificacion de GNL en Lazaro Cardenas, Mich. Recuperado de
http://sinat.semarnat.gob.mx/dgiraDocs/documentos/mich/estudios/2004/16MI12004G00
04.pdf [Consulta el 05 de Octubre del 2015].

American Institute of Chemical Engeneers (ALChE) Spring Meeting (2008). Utilization of
Atmospheric Heat Exchanger in LNG Vaporization Processes: A comparison of systems

and methods. Technip, Estados Unidos: American Chemical Society National Meeting.

Arias, M. (2006). Gas Natural Licuado. Tecnologia y Mercado. Recuperado de
http://www.iae.org.ar/archivos/educ_gnl.pdf. [Consulta el 16 de Julio del 2013].

Borras, E. (1987). Gas Natural. Caracteristicas, distribucion y aplicaciones industriales.

Barcelona, Espafa: Editores Técnicos Asociados S.A.

Cengel, Y. A. & Boles, M. A. (5 edicion). (2006). Termodinamica. D.F., México: Editorial

McGraw-Hill Interamericana.

200



Cengel, Y. A (3 edicion). (2007). Transferencia de Calor y Masa: Un enfoque préctico.

D.F., México: Editorial McGraw-Hill Interamericana.

Ching-Vindas, D. (2011). Diagnéstico del plantel de RECOPE en Moin para el
almacenamiento de gas natural licuado. (Proyecto de Graduacion de Licenciatura en

Ingenieria Quimica). Universidad de Costa Rica, Sede de Rodrigo Facio.

Crane, Divisibn de Ingenieria. (1992), Flujo de fluidos en valvulas, accesorios y

tuberias. Guadalajara, México: McGraw-Hill.

Departamento de Energia de los Estados Unidos. (2005). Liquefied Natural Gas.
Understanding the basic facts. Estados Unidos: Editorial Akoya.

Eduambiental. s.f. Energia del gas natural. Recuperado de http://comunidad.
eduambiental.org/file.php/1/ curso/contenidos/docpdf/capitulo16.pdf. [Consulta el 22 de
Julio del 2013].

Energy Efficiency & Renewable Energy, US Department of Energy (2010). Programa de
Tecnologias de Vehiculos, Resefia del Gas Natural. Recuperado el 03 de Abril del 2013,
de http://www.afdc.energy.gov/pdfs/47667.pdf [Consulta el 1 de Mayo del 2013].

Escuela Universitaria de Ingenieria Técnica Industrial de Barcelona (UPC).
Vaporizadores de agua de mar para gas natural licuado. Recuperado de:
http://www.tecnicaindustrial.es/tiadmin/numeros/28/34/a34.pdf [Consulta el 5 de Abril del
2013].

Fuentes, E., Gil, V., Luna, C., Medina, A. y Mora, L. (2010). Descripcién de las
caracteristicas y propiedades del gas natural. Recuperado de
http://es.scribd.com/doc/36854554/Gas-Natural [Consulta el 18 de Mayo del 2013].

Gascan. (2007). ElI gas natural: Proceso de Regasificacion. Recuperado de
http://www.gascan.es/ [Consulta el 11 de Mayo del 2013].

Gas Natural Vehicular GNV. (2010). Temas de ayuda. Recuperado de
http://mww.gnv.cl/node/160 [Consulta el 13 de Julio del 2013].

201



Gasnor. s.f. Ventajas del Gas Natural. Recuperado de http://www.gasnor.com/ [Consulta
el 16 de Mayo del 2013].

GNL Quintero. (2010). Pagina principal. Recuperado de http://gniquintero.com/
[Consulta el 3 de Mayo del 2013].

Innergy Soluciones Energéticas. s.f. Ventajas operacionales del gas natural.

Recuperado de http://www.innergy.cl/ventajasop.htm [Consulta el 18 de Julio del 2013].

La comunidad petrolera. (2009). Diagrama presion-temperatura de una mezcla de
hidrocarburos. Recuperado de http://balance-de-materiales.lacomunidadpetrolera.
com/2009_03_01_archive.htm [Consulta el 13 de Mayo del 2013].

Marina de Alaska. s.f. Envios de gas natural licuado. Recuperado de
http://mww.mxak.org/home/photo_essays/Ing_tankers.html. [Consulta el 20 de Julio del
2013].

Michot, M. (2003). Introduccion al GNL. Descripcion general del gas natural licuado, sus
propiedades, industria y aspectos de seguridad. Estados Unidos: Universidad de Texas

en Austin.

Ministerio de Ambiente y Energia de Costa Rica, MINAE. (2007). Reglamento de
Vertido y Reuso de Aguas Residuales. Recuperado de
http://mww.mag.go.cr/legislacion/2007/de-33601.pdf [Consulta 13 de Marzo del 2015].

Ministerio de Energia y Minas de Peru. (2009). Usos y Ventajas del uso del Gas Natural
en el Sector Residencial Comercial. Recuperado de http://www.minem.gob.pe/
[Consulta 13 de Mayo del 2013].

Ministerio de Medio Ambiente de Espafa. (2002). Resolucidén de la Secretaria general
de Medio Ambiente segun impacto ambiental de la ampliacién del puerto Sagunto,
Valencia, promovido por Fenosa, Gas S.A. Recuperado de
https://www.boe.es/boe/dias/2002/11/15/pdfs/A40352-40363.pdf [Consulta 06 de
Febrero del 2015].

202



Mokhatab, S., Poe, W., Speight, J. (2006). Handbook of Natural Gas. Transmission and

Processing. Estados Unidos: Elvesier.

Morcillo, M., Almeida, E., Rosales, B., Uruchurtu, J. y Marrocos, M. (1998). Corrosion y
proteccion de metales en las atmésferas de Iberoamérica, Parte |. Madrid, Espafia:
Gréficas Salué, S.A. p. 288.

Parra, E. (2003). Petréleo y Gas Natural: Industria, Mercados y Precios. Madrid,
Espafia: Editorial Akal.

Pérez, P. y Martinez, M. (1995). Ingenieria de gas natural. Caracteristicas y

comportamiento de los hidrocarburos. Venezuela: Talleres graficos de Germore.

Rojey, A., Jaffret, C., Cornot-Gandolphe, S., Durand, B., Jullian, S. y Valais, M. (1997).

Natural Gas Production Processing Transport. Paris, Francia: Editions Technip.

Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics. Florida, Estados Unidos: Taylor & Francis
Group.

Secretaria de Energia de México, SENER. s.f. Procesamiento, almacenamiento y
transporte de gas. Recuperado de http://www.sener.gob.mx/res/403/Elaboracion %20de
%20Gas.pdf [Consulta el 15 de Julio del 2013].

Secretaria de Energia de México, SENER. s.f. Prospectiva del gas natural 2010 -2025.
Recuperado de
http://www.sener.gob.mx/res/PE_y DT/pub/perspectiva_gas_natural_2010_ 2025.pdf
[Consulta el 12 de Julio del 2013]

SNC-Lavalin & Enerchem Tek (2012). Informe Final Perspectiva sobre el potencial uso
del Gas Natural en Costa Rica. (Documento No 508726-000-49ER-0001). Canada.

Society of Petroleum Engineers, SPE International. (2013) Pipeline Design
Consideration and Standards. Recuperado de http://petrowiki.org/Pipeline_design_
consideration_and_standards [Consulta el 18 de Enero del 2015].

203



Southern California Gas Company. (2011). Comparacién del Gas Natural con otros
combustibles. Recuperado de http://www.socalgas.com/ [Consulta el 18 de Mayo del
2013].

Stream, Repsol y Gas Natural LNG. Valencia Knutsen. Recuperado de
http://www.streamlng.com/es/inicio/flota/buques/1285347425513/valencia+knutsen.html.
[Consulta el 20 de Julio del 2013].

Tecnimirralles. s.f. Combustién. Ahorro y uso racional de la energia de combustion.
Recuperado de http://www.tecnimiralles.es/servicio_tecnico_nota_
informativa_combustion_calderas_calentadores_gas.pdf [Consulta el 18 de Mayo del
2013].

The American Society of Mechanical Engineers. (2004). Gas Transmission and
Distribution Piping Systems, ASME Code for Pressure Piping B31.8-2003. Nueva York,
Estados Unidos: The American Society of Mechanical Engineers.

Universidad de Costa Rica, Escuela de Biologia. (2009). Batimetria, salinidad,
temperatura y oxigeno disuelto en aguas del Parque Nacional Marino Ballena, Pacifico,
Costa Rica. Revista de Biologia Tropical. Volumen 57, s.p. Recuperado de
http://www.scielo.sa.cr/scielo.php?script=sci_arttext&pid=S0034-77442009000500005
[Consulta 15 de Febrero del 2015].

Universidad de Costa Rica, Escuela de Biologia. (2000). Ictioplancton en la zona
portuaria de Limoén, Costa Rica. Revista de Biologia Tropical. Volumen 48, p.p 2-3.
Recuperado de http://www.scielo.sa.cr/scielo.php?pid=S0034-
77442000000200015&script=sci_arttext [Consulta 15 de Febrero del 2015].

Universidad de Costa Rica, Escuela de Biologia. (2001). Variacion de las propiedades
termohalinas en el Golfo de Nicoya, Costa Rica. Revista de Biologia Tropical. Volumen
49, pp. 145-152.

204



Universidad de Ingenieria Técnica Industrial de Barcelona, UPC. (2007). Vaporizadores
de agua de mar para  gas natural licuado. Recuperado de
http://www.tecnicaindustrial.es/tifrontal/a-685-Vaporizadores-agua-mar-gas-natural-

licuado.aspx [Consulta 15 de Enero del 2015].

Apendices

205



Anexos

Anexo 1. Propiedades de los componentes puros del Gas Natural™

74 Tabla tomada de Mokhatab, S. (2006), Handbook of Natural Gas. Transmission and Processing, p. 12.
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Critical constants

Compound Formula Molecular weight P: psia [kpal T *K [°K] Ve /16 [m* / kg
Methane CH,y 16.043 667.8[4.604] 343[190.6] 0.0991[0.0062]
Ethane C,Hg 30.070 T07.8[4,880] 549 8[369.8] 0.0788[0.00492]
Propane C3Hg 44 097 A163[4.249] 665.7[369.8] LO737[0.0046]
n-Butane CaHip 58.124 550.7[3.797] T65.3[425.2] 0.702[0.00438]
Isobutang CaiHio 58.124 520.1[3.648] T34.7[408.2] 0.0724[0.00452]
n-Pebtabe CsHys T2.151 488.6[3,369] 845.4[469.7] 0.0675[0.00422]
Isopentane CsHy2 T2.151 400.4[3,381] B28.8[460.4] 0.0679[0.00424]
Neopentane CsHy2 72151 464.0[3,1949] T81.11 0.0674[0.00421]
n-Hexane CeHyg 86,178 436.9[(3.012] 913.4[507.4] (L.068R[0.004 3]
n-Heptane CiHyg 100,205 306.8[2,736] 072.5[5403] 0.0691 [0.00432]
n-Octane CgHis 114.232 360.6[2.486] 1.023.9]568.8] (LOAS0O[0.0043]
n-Nonane CyHamp 128.30 332[2.289] 1.0703[594.6] 0.0684[0.00427]
n-Deccane CioHz2 142.30 304.[2.096] 1L111.8[617.7] 0.0679[0.00424]
Ethylene CoHy 28.054 729.8[5.032] 508.6]282.6] 0.0737[0.0046]
Propene C3Hg 42 081 699.]4.613] 6569[364.9] (0.0689[0.004 3]
Acetylene C:Ha 26038 8M.4[6,139] 555.3[308.5] 0.0695[0.00434]
Carbon dioxide CO4 44.010 1071.[7382] 547.6[304.2] 0.0342[0.00214]
Hydrogen sulfide H-S 34.076 1306][9.0035] 672.4[373.6] 0.04590.00287]
Sulfur dioxide SO 64.059 1145.]7,894] T75.5[430.8] 0.0306[0.00191]
Nitrogen N2 28.013 493[3,399] 227.3[126.3] 0.0514[0.00321]
Water H:0O 18.015 3208.122.105] 1,16500847.2] 0.0500[0.00312]

Anexo 2. Esfuerzo de tension permitido para aleaciones de aluminio segun ASME
B31.3-2002.7

Table A-1 ASME B31.3-2002

TABLE A-1 (CONT'D)
BASIC ALLOWABLE STRESSES IN TENSION FOR METALS!
Numbers In Parentheses Refer to Notes for Appendix A Tables; Specifications Are ASTM Unless Otherwise Indicated

Basic Allowable Stress §, ksi (1), at
Metal Temperature, “F {T)

P-No. Size or Specified Min.
o Thickness Min.  Sirength, ksi  Min.
S-No. Range, Temp., ——— Temp.
Spec. Mo. (5 Grade Temper in. Notes ‘F (6} Tensile Yield to 100 150 200 250 300 350 400

Aluminum Alloy (Cont'd}
Structwral Tubes (Cont’dd

B221 23 B3 Ta Zosee (13M3ales) —452 19 10 &4 B4 b4 b4 84 34 20

Bin 23 (408 Ts = o500 (13M33)es) —as? 22 1t 73 73 7.2 BB &1 34 2o

B2 23 03 Tes e EEMETH] —452 30 25 100 100 S8 9.0 &4 3a 20

B21 23 G0 Ta, Ts, Te . (tH —452 17 ce. BT OS5F 57 56 52 30 2.0
wid.

75 Tomado de ASME, (2002), Tabla A-1 del cédigo ASME para materiales ddctiles, pdf, p. 200.
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Anexo 3. Coeficiente de temperatura Y para metales segin ASME B31.3-2002"°

304 1. 1-304.2.1

TABLE 20411
VALUES OF COEFFICIENT ¥
FOR t < D6

Temperature, “ {“F)

= 482 = 621
(900 510 538 566 593 (1150
Materials & Lower) (9500 {1000} {1050F (1100} & Up)

Ferritic 0.4 oS 0.7 0.7 o7 0.7
steels

Austenitic 0.4 0.4 0.4 0.4 0.5 0.7
seels

Other ductile 0.4 0.4 0.4 0.4 0.4 0.4
metals

Cast iron oo

76 Tomado de ASME, (2002), 1abla A-1 del codigo ASME para materiales ddctiles, pdf, p. 20.

208



Anexo 4. Factores de disefio (F) para tuberias de acero segin cédigo ASME B31.8"".

77 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME B31.8-2003, p. 31.
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Location Class

1
Facility Div. 1 Div. 2 2

Pipelines, mains, and service lines [see para. 840.21(b)] 0.80 0.72 (.60
Crossings of reads, railroads without casing:

{a) Private roads 0.80 0.72 0.60

{b) Unimproved public roads 0.60 060 060

(c) Roads, highways, or public streets, with hard surface and railroads 0.60 0.60 0.50
Crossings of roads, railroads with casing:

(a) Private roads 0.80 0.72 0.60

(b} Unimproved public roads 0.72 0.72 0.60

(c] Roads, highways, or public streets, with hard surface and railroads 0.72 0.72 0,60
Parallel encroachment of pipelines and mains on roads and railroads:

(a) Private roads 0.80 0.72 0,60

(b} Unimproved public roads 0.80 0,72 0,60

(c) Roads, highways, or public streets, with hard surface and railrpads 0.60 0.60 0.60
Fabricated assemblies (see para. 841.121) 0.60 0.60 0.60
Pipelines on bridges (see para. 841.122) 0.60 0.60 0.60
Pressure/Flow Control and Metering Facilities (see para. B41.123) 0.60 .60 0.60
Compressor station piping 0.50 0.50 .50
Mear concentration of people in Location Classes 1 and 2 [see para. 840.3(b)] 0.50 0.50 0.50

Anexo 5. Factores de soldadura longitudinal (E) para tuberias de acero segun
c6digo ASME B31.87®

78 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME
B31.8-2003, p. 32.
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Spec. No. Pipe Class E Factor

ASTM A 53 Seamless 1.00
Electric Resistance Welded 1.00
Furnace Butt Welded: Continuous Weld 0.60
ASTM A 106  Seamless 1.00
ASTM A 134  Electric Fusion Arc Welded 0.80
ASTM A 135 Electric Resistance Welded 1.00
ASTM A 139  Electric Fusion Welded 0.80
ASTM A 211 Spiral Welded Steel Pipe 0.80
ASTM A 333 Seamless 1.00
Electric Resistance Welded 1.00
ASTM A 381 Double Submerged-Arc-Welded 1.00
ASTM A 671  Electric Fusion Welded
Classes 13, 23, 33, 43, 53 0.80
Classes 12, 22, 32, 42, 52 1.00
ASTM A 672  Electric Fusion Welded
Classes 13, 23, 33, 43, 53 0.80
Classes 12, 22, 32, 42, 52 1.00
APl 5L Seamless 1.00
Electric Resistance Welded 1.00
Electric Flash Welded 1.00
Submerged Arc Welded 1.00
Furnace Butt Welded 0.60

Anexo 6. Factores de reduccion de temperatura (T) para tuberias de acero segun
codigo ASME B31.87,

79 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME
B31.8-2003, p. 32.
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Temperature Derating

Temperature, °F Factor, T
250 or less 1.000
300 0.967
350 0.933
400 0.900
450 0.867

Anexo 7. Esfuerzo minimo de fluencia para tuberias de acero segun cédigo ASME
B31.8%.

80 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME
B31.8-2003, p. 115.
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Type

Spec. No. Grade [Note (1]] SMYS, psi
API 5L [Note (3)] A25 BW, ERW, 5 25,000
AP| 5L [Mote (2)] A EBW, 5, DSA 10,000
AP 5L [Note (2] B ERW, 5, D5A 35,000
APL 5L [Nete (2] »43 ERW, 5, DSA 42,000
APl 5L [Note (2)) Hih ERW, 5, DSA 46,000
AP 5L [Note (21] x52 ERW, 5, D5A 52,000
AP SL [Mote (21] M 36 ERW, 5, DSA 56,000
API 5L [Note (2}] ® 60 ERW, 5, D5A 60,000
API 5L [Note (2)] %65 ERW, S, DSA 65,000
API 5L [Note (3)] %70 ERW, 5, DSA 70,000
AP 5L [Note (2)] ® 20 ERW, 5, DSA 80,000
ASTM A 53 Type F BW 25,000
ASTM A 53 A ERW, 5 30,000
ASTM A 53 B ERW, 5 35,000
ASTM A 106 A -] 30,000
ASTM A 106 B 5 35,000
ASTM A 106 C 5 40,000
ASTM A 134 I EFW [Note (3)]
ASTM A 135 A ERW 30,000
ASTM A 135 B ERW 35,000
ASTM A 139 A EFW 30,000
ASTM A 139 B EFW 35,000
ASTM A 139 C EFW 42,000
ASTM A 139 b} EFW 46,000
ASTM A 139 E EFW 52,000
ASTM A 333 1 5, ERW 30,000
ASTM A 333 3 5, ERW 35,000
ASTM A 3313 & 5 35,000
ASTM A 313 & 5, ERW 35,000
ASTM A 333 7 5, ERW 35,000
ASTM A 333 & 5, ERW 75,000
ASTM A 333 ) 5, ERW 46,000

Anexo 8. Esfuerzo minimo de fluencia para tuberias de acero segun cédigo ASME
B31.8 (Continuacién)®.

81 Tabla tomada de American Society of Mechanical Engineers, ASME. (2004), ASME
B31.8-2003, p. 116.
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Type

Spec. No. Grade [Mote (1]] SMYS, psi
ASTM A 381 Class ¥-35 D5A 35,000
ASTM & 381 Class Y-42 Dsa 42,000
ASTM A 331 Class Y-46 DSA 46,000
ASTM A 381 Class Y-43 DSA 48,000
ASTM A 381 Class Y-50 D5A 50,000
ASTM A 381 Class ¥-52 DSA 52,000
ASTM A 381 Class ¥.56 DSA 56,000
ASTM A 381 Class Y-60 DSA 60,000
ASTM A 381 Class Y-65 DSA 65,000

GENERAL NOTE: This table is not complete. For the minimum specified yield strength of other grades and

grades in other approved specifications, refer to the particular specification.

MOTES:

(1) Abbreviations: BW = furnace buttwelded; DSA = double submerged-arc welded; EFW = electric fusion
welded; ERW = electric resistance welded; PW = flash welded; 5 = seamless,

(2) Intermediate grades are available in APl 5L,

(3) See applicable plate specification for SMYS.

Anexo 9. Datos técnicos de las tuberias de acero al carbono y aceros
inoxidables®.

82 Tablas tomadas de Crane, Divisién de Ingenieria. (1992), Flujo de fluidos en vélvulas,
accesorios y tuberias, p. B-25.
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CRANE APENDICE B — INFORMACION TECNICA B—25
B-14. Datos técnicos de las tuberfas (continuacién)
Aceros al carbén - Aceros inoxidables
Medide | Didmetro dentificacidn Espesor | Didmetro Area Arca inteme Momenio | Peso Pesode | Superficie | wadula de
nominal exterior Acero Nimero | de pared interior méalica transversal de inercia de la agua externa it
de la D.E. Medida de cédula r i I tuberia {pies
tuberia Nimero Tuberia en dcero 4 4 (h (libras por | cuadrados
de de inoxi- (pulgadas | (pulgadas (pies (libras pie de por pie de (ZW)
(pulgadas) | (pulgadas) cédula hierro dahle (pulgadas) | (puleadas) | cuadradas) | cvadradas) | cuadrados) | (puleadas®) | por pic) tuberia) tuberia)
55 188 |19.624 11.70  [302.46 |2.1004 | 574.2 39.78 | 131.06 | 5.236 57.4
& 108 218 | 19.564 13.55 |[300.61 |2.0876 | 662.8 46.06 | 130.27 | 5.236 66.3
o 10 .250 [19.500 15.51 ([298.65 |2.0740 | 765.4 52.73 | 129,42 | 5.236 75.6
STD 20 375 |19.250 | 23.12 |290.04 |2.0142 |1113.0 78.60 | 125.67 | 5.236 111.3
X8 30 500 |19.000 | 30.63 |283.53 |1.9690 [1457.0 |104.13 | 122.87 | 5.236 145.7
40 .594 (18.812 | 36.15 |278.00 |1.9305 |1703.0 |123.11 | 120.46 | 5.236 170.4
20 20.00 60 812 |18.376 | 48.95 |265.21 |1.8417 (2257.0 |166.40 | 114.92 | 5.236 | 225.7
80 1.031 |17.938 | 61.44 ([252.72 |1.7550 |2772.0 |208.87 | 109.51 5.236 | 277.1
100 1.281 |17.438 | 75.33 |[238.83 |1.6585 |3315.2 |256.10 | 103.39 | 5.236 | 331.5
120 1.500 |17.000 | 87.18 |226.98 |1.5762 |3754.0 |296.37 | 98.35 | 5.236 | 375.5
140 1.750 |[16.500 |100.33 (213.82 |[1.4849 |4216.0 |341.09 | 92.66 | 5.236 | 421.7
160 1.969 [16.062 [111.49 |202.67 |1.4074 [4585.5 |379.17 | 87.74 | 5.236 | 458.5

Anexo 10. indice de Bend y factor de arrastre de tuberias segin método AGA®.

83 Tabla tomada de Sashi, E. (2005). Gas Pipeline Hydraulics, p. 58.
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Bend Index

Extremely Low Average Extremely High
5° to 10° 60° to 80° 200° to 300°
Bare steel 0.975-0.973 0.960-0.956 0.930-0.900
Plastic lined 0.979-0.976 0.964-0.960 0.936—-0.910
Pig burnished 0.982-0.980 0.968-0.965 0.944-0.920
Sand blasted 0.985-0.983 0.976-0.970 0.951-0.930

Note: The drag factors above are based on 40-ft joints of pipelines and mainline
valves at 10-mile spacing.

Anexo 11. Simulacién del diagrama Presion — Temperatura del GNL, para generar
la curva de Gauss y encontrar la temperatura de saturacion®.

84 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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CaseName.  Diagrama P-Thse

1
7] LEGENDS
3 MA Unit Set 8i
o aseen
I DaterTime: Bat Mar 28 224128 2015
LR
7] Stream: 1 Envelope Utility: Envelope Utility-1
]
— CONNECTIONS
1" Type . HYSYS Two-Phase
12] Two-Phase Crilical Tomporatu -S0T3C l Two-Phase Crifical Pressure: 7458 kPa l Three-Phase Criical -
131] Threo-Phate Crlcal Pressure _— A2mC l B413 kPa
m STREAM COMPOSITIONS
8 Make Fraction Mass Fraction Vaolume Fraction
L Methanc 08507 * oTem -
18 Ethane 0.0840 * 01232 %
18 Propane 0.0300 * 00453 *
20 r-Bulane oo1m o.o2o7 *
E n-Pantane ﬂﬂ_m_' | 00048 =
2 hiragen 00130 * 0.0078 *
n
o CURVES
2
= Bubbie Point Curve Table
27] Pressure Temperature Volume Enthaipy Entropy
B xea) ©
) wie
) 294
3 ma a
E sz |
) 4540
u sas2
B a3 -
A 9580
] m
3 1523 l —
) 1891
w0 2320
a 2810
@ 3354
o 844
4] ass7
s 5207
0 5851
147 6o —
I 8531
I e
50 7107
51} 7208
5] 748
) T4s
[} 7458
= Dew Point Curve Tabie
57 Presaura Temperature Vohime Enthaipy Entropy
) e ©
50 27 55
80 4290 4557
o1 082 am
&2 T 2n L
a T Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7283) Page 10f3
Licerwod 1o LEGENDS * Spocifiad by wwer
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Case Name:

12 ] LEGENDS
13 | aspen Burlington, MA Unit Set:
4 UsA
T Date/Time: Sat Mar 28 22:41:28 2015
1 6 |
7| Stream: 1 (continued) Envelope Utility: Envelope Utility-1 (contin
8
9
™ Dew Point Curve Table
|11} Pressure Temperature Volume Enthalpy Entropy
12 (kPa) ©
ﬂ 3540 -14.63
14 4974 -12.89
15 6013 -13.78
E 7607 -19.60
17 8302 -27.24
18 8413 -32.47
19 8398 -34.53
20 8139 -40.77
21 7858 4597
2 7675 ! -48.26 L
z| 88 | 5039 |
E 7456 | -50.73 | N
25 7456 -50.73
26 7456 -50.73
27 7456 -50.73
28| 7456 -50.73
29 7456 -50.73
30 7456 -50.73
B 7456 -50.73
32 7456 -50.73
33 7456 =50.73
34 7456 -50.73
35
;‘ PROPERTIES
37 Overall Liguid Phase
38| Vapour/Phase Fraction 0.0000 * 1.0000
39| Temperature: ©) -161.6 * -161.6
40| Pressure: (kPa) 681.0* 681.0
41| Molar Flow (kgmole/h) 2785 2785
42| Mass Flow (kg/h) 5251e+004 * 5.251e+004
43| Sid Ideal Liq Vol Flow (m3/h) 160.5 160.5
44| Molar Enthal, {kd/kgmole) -8.275e+004 -9.275e+004
45| Mass Enthalpy (kJikg) -4920 -4920
46| Molar Entropy {kJikgmole-C) 7492 74.92
47| Mass Entropy (kd/kg-C) 3.974 3.974
48| Heat Flow (kJ/h) -2.583e+008 -2.583e+008
49| Molar Density (kgmole/m3) 2534 25.34
50| Mass Density (kg/m3) 4776 4776
51| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 327.1 327.1
52| LiqMass Density @Sid Cond (kg/m3) - -
53| Molar Heat Capacity (kdikgmale-C) 55.90 55.90
54| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.965 2.965
55| Thermal Conductivity (W/m-K) 0.1952 0.1952
56| Viscosity (cP) 0.1636 0.1636
57| Surface Tension (dynelcm) 14.56 14.56
58 Weight 18.85 18.85
59| Z Facior 2.898e-002 2.898e-002
60| Mole Frac (ethane) 08587 *| 0.8587
[61] Mole Frac (Ethane) 0.0840 * 0.0840
62| Mole Frac (Propane) 0.0300 * 0.0300
63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3

Licensed to: LEGENDS
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: Diagrama P-T.hsc

Unit Set: Sl

Date/Time: Sat Mar 28 22:41:28 2015

Stream: 1 (continued)

Envelope Utility: Envelope Utility-1 (contin

Mole Frac (n-Butane)
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Aspen Technology Inc.
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Pressure (kPa)
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Anexo 12. Simulacion para obtener las propiedades a las condiciones de entrada
del regasificador®.

85 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263)

AR Ccase Name: entrada hse
12} LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set:
n aspen g
T Date/Time: Sat Mar 28 20:02:50 2015
16 | ) Fluid Package: Basis-1
7 | Material Stream: 1

8 Property Package: Peng-Robinson
= CONDITIONS
11 Overall Liquid Phase

12| Vapour/Phase Fraction 0.0000 1.0000
13| Temperature: (C) -161.6 * -161.6
14| Pressure: (kPa) 681.0 * 681.0
15| Molar Flow (kgmole/h) 2785 2785
| 18] Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 * 5.251e+004
17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 160.5 160.5
|18] Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -0.275e+004 -0.275e+004
19| Molar Entropy (kdlkgmole-C) 74.92 74.92
20| Heat Flow (kd/h) -2.583e+008 -2.583e+008
21| Liq Vol Flow @Std Cond (m3/h) - -
= PROPERTIES
24 Overall Liquid Phase

25| Molecular Weight 18.85 18.85
26| Molar Density (kgmole/m3) 2534 25.34
[27] Mass Density (kg/m3) 4776 4718
28] Act. Volume Flow (m3rh) 109.9 109.9
|29] Mass Enthalpy (kJ/kg) -49820 -4920
130] Mass Entropy (kJ/kg-C) 3.974 3.974
|31] Heat Capacity (kikg C) 55.90 55.90
[32] Mass Heat Capacity (Jikg-C) | 2.865 | 2965
33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005
34| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 4.8270+004 4.8270+004
35| Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 1.000
136] Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000
137] Partial Pressure of CO2 (kPa) 0.0000 -_
38| Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000
39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) _ -
40| Avg. Liq. Density (kgmole/m3) 17.35 17.35
41| specific Heat (kJikg C) 55.90 | ~ 55.80
42| std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.5868+004 6.5666+004
43| Std. Ideal Liq. Mass Density  (kg/m3) 327.1 3271
144] Act. Lig. Flow (m3/s) 3.0548-002 3.054e-002
45| Z Factor 2.8088e-002 2.898e-002
146] Watson K 18.58 18.56
47| User Property - -
48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 —
4| cpicp-R) 1.175 1.175
50| Cp/Cv 1.742 1.742
|51] Heat of Vap. (kJ/kgmole) 1.203e+004 —
52| Kinematic Viscosity (cSty 0.3428 0.3426
53] Li. Mass Densiy (Std. Cond) _(kg/m3) - -
54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3rh) - -
155] Liquid Fraction 1.000 1.000
|56] Molar Volume (m3/kgmole) 13.947e-002 13.847e-002
157] Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 638.1 -
158] Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000
159] Surface Tension (dynefcm) 14.56 14.56 |
60| Thermal Conductivity (W/m-K) 0.1952 0.1952
[61] Viscosty ™| 0.1636 | 01636 | L
62| Cv (Semi-ldeal) (kJikgmole-C) 47.59 47.59
83
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& Case Name: P dades GNL condici entrada.hsc
12 LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set; 8l
= aspen i
T Date/Time: Sat Mar 28 20:02:50 2015
16} - o Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: 1 (continued) ,

8 Property Package: Peng-Robinson
= PROPERTIES

11 Overall Liquid Phase

12| Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 2.524 2.524
113] Cv (kJ/kgmole-C) 3210 32.10
14| Mass cv (kJikg-C) 1.703 1.703
115] Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) 35.11 35.11

16| Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) 1.862 1.862

17| Cp/Cv (Ent. Method) 1.592 1.592

18| Reid VP at37.8C (kPa) - -
[19] True VPataz8c «Pa)_| - | -

20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (ma/h) 0.0000 0.0000

21| Viscosity Index -18.32 -18.32
= COMPOSITION

24
] Overall Phase Vapour Fraction 0.0000 *
126 | COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LiQuID VOLUME
27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
128] Methane 2391.7983 * 0.8587 * 38371.3806 * 0.7307 * 128.1635 * 0.7983 *
129] Ethane 2339712 0.0840 * 7035.4802 * 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 * 4622248 * 0.0088 * 0.7340 * 0.0046 *
133] Nitrogen 36.2088 * 0.0130 * 1014.3459 * 0.0193 * 1.2579 * 0.0078 *
34| Total 27853712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000
% Liquid Phase Phase Fraction 1.000
137} COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LiIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION

39| Meth 23091.7983 0.8587 38371.3808 0.7307 128.1635 0.7983
40| Ethane 2339712 0.0840 7035.4802 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 1842.7630 0.0370 3.3311 0.0207
143| n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046
|44] Nitrogen 36.2008 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

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

49 Methane 0.0000 0.0000 —_
50| Ethane 0.0000 0.0000 —
151} Propane 0.0000 0.0000 —_
52 n-Butane 0.0000 0.0000 -
53 n-Pentane 0.0000 0.0000 _
54 Nitrogen 0.0000 0.0000 —
% UNIT OPERATIONS

57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

58

59
ool UTILITIES

61 (No utilities this stream )

62

63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: F i GNL ici trada.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 20:02:50 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

= a‘lm m{snlm ‘"I"l“lml"

—
N

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 681.0 kPa *

Flow Specification (Active) | Molar:

2785 kgmole/h | Mass:

5.251e+004 kg/h *| Std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h

User Variables

=l=1=1=1=1=
|3z |> & o

-
©

NOTES

Description

HHEEAAEAERAAEARREAERAEERAAEAAAAAEAENEEERENEE

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 3 of 3
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Anexo 13. Simulacién para obtener las propiedades en el estado de linea de
burbujeo®.

86 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2

225



226

1 ] Case Name: Propiedades GNL dicit vaporizacién.hsc

| 2 | LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: S|

=1 aspen o

T Date/Time: Sat Mar 28 21:43:13 2015

6 | Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: 1 _
8 Property 0 ins

= CONDITIONS

1 Overall Liquid Phase

12| Vapour/Phase Fraction 0.0000 1.0000

13| Temperature: © -132.8 * -132.8

14 (kPa) 681.0 * 681.0

15| Molar Flow (kg /h) 2785 2785

16| Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 * 5.251e+004

17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/m) 160.5 160.5

18| Molar y (kJ/kg -9.108e+004 -9.108e+004

19| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 88.20 88.20

20| Heat Flow (kJ/n) -2.537e+008 -2.537e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) s =

= PROPERTIES

24 Overall Liquid Phase

25 Weight 18.85 18.85

26| Molar Density 3) 23.02 23.02

27| Mass Density (kg/m3) 4341 4341

28] Act. Volume Flaw _(mam) | 1210 | 121.0 |

28| Mass Enthalpy (kJ/kg) -4831 -4831

30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 4678 4.678

|31] Heat Capacity (kJ/kgmole-C) 60.66 60.66

32| Mass Heat C (kd/kg-C) 3.218 3.218

33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kJikg) 4.827e+004 4.827e+004

35| Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 1.000

36| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000

37| Partial Pressure of CO2 (kPa) 0.0000 —

38| Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000

39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) = =

40| Avg. Lig. Density (k le/m3) 17.35 17.35

41| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 60.66 60.66

42| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.5868+004 6.5868+004

43| Std. Ideal Liq. Mass Density  (kg/m3) 327.1 3271

44| Act Liq. Flow (m3/s) 3.360e-002 3.3608-002

45| Z Factor 2.535e-002 2.535e-002

46| Watson K 18.56 18.56

47| User Property — —

48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 -

49| cpi(Cp-R) 1.159 1.159

50| cpicv 1.877 1.877

51| Heat of Vap. (k 1.203e+004 _

52| Kinematic Viscosity R - 0.2205 02205 |

53| Lig. Mass Density (Sid. Cond) (kg/m3) - —

54| Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) - -

55| Liquid Fraction 1.000 1.000

56| Molar Volume (m3/kgmole) 4.343e-002 4.343e-002

57| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 638.1 =

58| Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000

59| Surface Tension (dyne/cm) 9.382 9.382

|60 Thermal Conductivity (Wim-K) 0.1563 0.1563

61 ity (cP) 9.573e-002 9.573e-002

62| Cv (Semi-ideal (kJ/kgmole-C) 52.35 5235

63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 0of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: Propiedades GNL condiciones vaporizacion.hsc
Unit Set: sl
Date/Time: Sat Mar 28 21:43:13 2015

Material Stream:

1 (continued)

Fluid Package:

Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROPERTIES
11 Overall Liquid Phase
12| Mass Cv (Semi-ideal) (kJ/kg-C) 2777 2.777
113] cv (kJIkgmole-C) 32.31 32.31
14| Mass Cv (kJ/kg-C) 1.714 1.714
115] Cv (Ent. Method) (kJikgmole-C) 32.27 32.27
16| Mass Cv (Ent. Method (kd/kg-C) 1.712 1.712
17| Cp/Cv (Ent. Method) 1.880 1.880
18| Reid VP at37.8 C (kPa) a =
19| True VP at37.8C (kPa) — =
20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000
21| Viscosity Index -45.65 -45.65
&= COMPOSITION
24
2] Overall Phase Vapour Fraction 0.0000
26| COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
27 (kgmolerh) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
128] Methane 2391.7983 * 0.8587 * 38371.3806 * 0.7307 * 128.1635 * 0.7983
29| Ethane 2339712 * 0.0840 * 7035.4902 * 0.1340 * 19.7802 * 0.1232
130] Propane 83.5611 * 0.0300 * 3684.7955 * 0.0702 * 7.2725 " 0.0453
31| n-Butane 334245 * 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| Nitrogen 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 Phase Fraction 1.000
137} COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LiQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
38| Meth 2391.7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983
40| Ethane 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
143] n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046
44| Nitrogen 36.2088 0.0130 1014.3458 0.0193 1.2579 0.0078
45| Total 27853712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000
46
| K VALUE
48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
49 Methane 0.0000 0.0000 e
|50} Ethane 0.0000 0.0000 —
51 Propane 0.0000 0.0000 _—
52| n-Butane 0.0000 0.0000 -
53 n-Pentane 0.0000 0.0000 —
54 Nitrogen 0.0000 0.0000 -
& UNIT OPERATIONS
57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
58
= UTILITIES
61 (No utilities this stream )
62
63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: F i GNL ici vaporizacién.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 21:43:13 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

= a‘lm m{snlm ‘"I"l“lml"

—
N

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 681.0 kPa *

Flow Specification (Active) | Molar:

2785 kgmole/h | Mass:

5.251e+004 kg/h *| Std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h

User Variables

=l=1=1=1=1=
|3z |> & o

-
©

NOTES

Description

HHEEAAEAERAAEARREAERAEERAAEAAAAAEAENEEERENEE

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 3 of 3
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Anexo 14. Simulacién para obtener las propiedades para la mezcla saturada en
equilibrio, temperatura intermedia®’.

87 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.

229
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11| Case Name: Propiedades GNL ¢ hsc
12 LEGENDS
3 Burlington, MA Unit Set: Si
5| aspen =y
1 Date/Time: Sat Mar 28 22:15:20 2015
6 | . Fluid Package: Basis-1
7} Material Stream: 1 ,
8 Property Package: Peng-Robinson
— CONDITIONS
11 Overall Vapour Phase Liquid Phase
12| Vapour/Phase Fraction 0.5184 0.5184 0.4816
13| Temperature: (C) -127.0* -127.0 -127.0
14| Pressure: (kPa) 681.0* 681.0 681.0
15| Molar Flow (kgmole/h) 2785 1444 1341
ﬁ Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 * 2.363e+004 2.888e+004
17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3h) 160.5 76.86 83.68
18| Molar Enthalpy (k7 ! -8.711e+004 -7.868e+004 -9.618e+004
19| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 1158 142.3 87.28
20| Heat Flow (kd/h) -2.426e+008 -1.136e+008 -1.290e+008
21| Lig Vol Fiow @Std Cond (ma/m) - - -
B PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase Liquid Phase
25| Molecular Weight 18.85 16.37 21.53
(26| Molar Density (kgmolel 1.198 06365 21.89
27| Mass Density (kg/m3) 22.54 10.42 4711
’E Act. Volume Flow (m3/h) 2330 2269 61.29
120] Mass Enthalpy (k/kg) 4621 -4807 4468
130 Mass Entropy (kd/kg-C) 6.144 8.607 4.054
31| HeatCapacity (cl/kgmole-C) 4882 3714 61.38.
32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2589 2.268 2852
33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 9.1018+005 7.8566+005 1.044e+008
34| LHV Mass Basis (Std) (kdikg) 4.8270+004 4.8000+004 4.850e+004
35| Phase Fraction [Vol. Basis] 0.4788 04788 0.5212
E Phase Fraction [Mass Basis] 0.4501 0.4501 0.5499
ﬂ Partial Pressure of CO2 (kPa) 0.0000 - -
38| Cost Based on Flow (Costls) 0.0000 0.0000 0.0000
39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 2269 2269 -
40| Avg. Lig. Density (kgmole/m3) 17.35 18.79 16.03
41| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 48.82 37.14 61.39
42| std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.5868+004 3.414e+004 3.172e+004
|43 Std. Ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 3274 307.5 345.1
44| Act. Lig. Flow (m3/s) 1.703e-002 — 1.703e-002
45| Z Factor —_ 0.8805 2.561e-002
46 | Watson K 18.56 18.98 18.23
47| User Property - - -
48| Partial P of H28 (kPa) 0.0000 - -_
49| Cp/(Cp-R) 1.205 1.288 1.157
(50| cprov 1153 1462 1.870 I
151] Heat of Vap. (kJ/kgmole) 1.203e+004 — -
’i Kinematic Viscosity (cSt) - 0.5857 0.2621
E Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) - - -
54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3m) — — —
55| Liquid Fraction 0.0000 1.000
56| Molar Volume (m3/k I 1.571 4.569e-002
57| Mass Heat of Vap. (kd/kg) - -
58| Phase Fraction [Molar Basis] 05184 0.4816
159] Surface Tension (dyne/cm) = _10.98 |
’ﬂ Thermal Conductivity (WIm-K) - 1.4540-002 0.1543
61 (cP) - 6.1026-003 0.1235
62| Cv (Semi-ideal) (kJ/kgmole-C) 40.50 28.82 53.07
63| Aspen Technol Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 0f3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
USA

Case Name: Propiedades GNL condiciones intermedias.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 22:15:20 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package:

Basis-1

1
2]

3
]

5
6}
L7 |

8 Property Package: Peng-Robinson
— PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase Liquid Phase

12| Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 2.148 1.761 2.465
|13] Cv (kJ/kgmole-C) 42.35 2489 32.83

14| Mass Cv (kJ/kg-C) 2248 1.520 1.525
115] Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - — 34.36

16| Mass Cv (Ent. Method) (kd/kg-C) - - 1.596

17| Cp/Cv (Ent. Method) — — 1.786

18| Reid VP at378C (kPa) - - —

19| True VP at378C (kPa) - - -

20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000 0.0000

21| Viscosity Index - -5.307 -20.85
= COMPOSITION

24
5] Overall Phase Vapour Fraction 0.5184
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 23917983 * 0.8587 * 38371.3806 " 0.7307 128.1635 * 0.7983 *
29| FEthane 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 * 482.2248 * 0.0088 * 0.7340 * 0.0048 *
33| Nitrogen 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
% Vapour Phase Phase Fraction 0.5184
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 14054703 0.9734 225478190 0.9541 75.3115 0.9798
40| Ethane 4.2451 0.0029 127.6505 0.0054 0.3589 0.0047
41| Propane 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 B 00000 | 0.0000 _ 0.0008 | 0.0000 | 0.0000 | 0.0000
44| Nitrogen 34.0042 0.0238 955.0798 0.0404 1.1844 0.0154
45| Total 1443.8744 1.0000 23633.4241 1.0000 76.8605 1.0000
% Liquid Phase Phase Fraction 0.4816
|48 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
49 (kgmole/h) (ka/h) FLOW (m3/h) FRACTION
150] Methane 086.3280 0.7352 15823.5616 0.5480 52.8520 0.6316
51| Ethane 229.7261 0.1712 6807.8397 0.2392 19.4213 0.2321
52 Propane 83.4975 0.0622 3681.9872 0.1275 7.2669 0.0868
53| n-Butane 33.4233 0.0249 18426973 0.0673 3.3310 0.0398
54| n-Pentane 6.4063 0.0048 462.2241 0.0160 0.7340 0.0088
55| Nitrogen 2.1157 0.0016 59.26861 0.0021 0.0735 0.0009
56| Total 1341.4968 1.0000 268877.5759 1.0000 83.6787 1.0000
B K VALUE

50 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

60 Methane 1324 1.324 -
61 Ethane 1.717e-002 1.717e-002 -
62 Propane 7.086e-004 7.086e-004 —
63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 0f 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: F i GNL intermedias.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 22:15:20 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

I; il b a‘lm m{snlm ‘"I"l“lml"

K VALUE
COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
n-Butane 3.142e-005 3.142e-005 —
n-Pentane 1.543e-006 1.543e-008 -
14 Nitrogen 14.97 14.97 -
15
el UNIT OPERATIONS
17 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
18
19
UTILITIES
(No utilities reference this stream )
PROCESS UTILITY
DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 681.0 kPa *

Flow Specificati (Active) | Molar:

2785 kgmole/h | Mass:

5.251e+004 kg/h *

Std Ideal Lig Volume: 160.5 m3/h

p

User Variables

NOTES

Description

HHABEAAEAERAAEAREEEARAEERAAEAAAAAEAE N RNENEA

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263)

Page 3 of 3
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Anexo 15. Simulacion para obtener propiedades para mezcla saturada en el punto
de rocio®.

88 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.

233



&l Case Name: Propiedades GN condiciones 100% vaporizacion.hsc
12 | LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: 8l
= aspen Tk
T Date/Time: Sat Mar 28 22:35:17 2015
16} . Fluid Package: Basis-1
7 Material Stream: 1

8 Property Package: Peng-Robinson
B CONDITIONS

1 Overall Vapour Phase

12| Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000

13] T [(®)] -38.00 * -38.00

14| Pressure: (kPa) 681.0 * 681.0

15| Molar Flow (kgmole/h) 2785 2785

18| Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 * 5.251e+004
117] Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 160.5 160.5
| 18] Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -7.902e+004 -7.902e+004
12| Molar Entropy (kJikgmole-C) 161.9 161.9

20| Heat Flow (kd/h) -2.201e-+008 -2.201e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) - -
= PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

25| Molecular Weight 18.85 18.85

26| Molar Density (kgmole/m3) 0.3635 0.3635

27| Mass Density (kg/m3) 6.853 6.853
128] Act. Volume Flow (m3/h) 7663 7663

29| Mass py (kJ/kg) -4192 -4192
130] Mass Entropy (kJ/kg-C) 8.590 8.590
131] Heat Capacity (kdlkgmole-C) | 38.05 38.05 B
132] Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.018 2.018

33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kd/kg) 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 CO2 (kPa) 0.0000 —_
138] Cost Based on Flow (Costfs) 0.0000 0.0000

39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 7663 7663

40| Awvg. Lig. Density (kgmole/m3) 17.35 17.35

41| Specific Heat (k. C) 38.05 38.05

42| std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.586e-+004 6.5860+004

43| std. Ideal Liq. Mass Density (kg/m3) 3271 3271

44| Act. Liq. Flow (m3/s) =3 s
|45] Z Factor 0.9583 0.8583
46| Watson K 18.56 18.56

47| User Property e -

48| Partial Pressure of H2S kPa) | 0.0000 -

48| Cp/(Cp-R) 1.280 1.280
50| cpicv 1.342 1.342
51| Heat of Vap. (kJ/kgmole) 1.203e+004 -

52| Ki tic Viscosity (c8t) 1.328 1.328

53| Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) - -

54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) - -

55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000

56| Molar Volume [( 2.751 2751
|57] Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 638.1 -1
58| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 | 1.0000
58| Surface Tension (dynefcm) s )
160] Thermal Conductivity (W/im-K) 2.356e-002 2.356e-002

61| Viscosity (cP) 9.103e-003 8.103e-003

62| Cv (Semi-ideal) (kJikgmole-C) 29.73 20.73

63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: Propiedades GN condiciones 100% vaporizacion.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 22:35:17 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROPERTIES
11 Overall Vapour Phase
12| Mass Cv (Semi-ideal) (kd/kg-C) 1.577 1.577
113] Cv (kJ/kgmole-C) 28.35 28.35
14| Mass Cv (kJ/kg-C) 1.504 1.504
115] Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - —
18| Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -
17| Cp/Cv (Ent. Method) - —
18| Reid VP at37.8C (kPa) - -
19| True VP at378C (kPa) - -
20| Lig. Vol. Fiow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000
21| Viscosity Index 6.897 6.897
= COMPOSITION
24
25| Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
26| COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
27 (kgmaie/h) (kgm) FLOW (m3/h) FRACTION
128] Methane 2391.7983 * 0.8587 " 38371.3806 " 0.7307 * 128.1635 " 0.7983
28| Ethane 233.9712 * 0.0840 * 7035.4902 * 0.1340 * 19.7802 * 0.1232
130| 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 * 4622248 * 0.0088 * 0.7340 * 0.0046
33| Nitrogen 36.2098 * 0.0130 * 1014.3458 * 0.0193 * 1.2579 * 0.0078
34| Total 2785.3712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
137 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
38| Meth 2391.7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983
40| Ethane 233.9712 0.0840 7035.4902 0.1340 18.7802 0.1232
41| Propane 83.5611 0.0300 3684.7955 0.0702 7.2725 0.0453
42| n-Butane 33.4245 0.0120 1842.7630 0.0370 3.3311 0.0207
43| n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046
44| Nitrogen 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
48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
48 Methane - — -
50 Ethane — -— —
51 Propane - - -
52} n-Butane - — -
53 n-Pentane — — —
54 Nitrogen —_ —_ —_
B UNIT OPERATIONS
57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
58
59
ool UTILITIES
61 (No utilities this stream )
62
63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: Propiedades GN condiciones 100% vaporizacion.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 22:35:17 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

= a‘lm m{snlm ‘"I"l“lml"

—
N

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 681.0 kPa *

Flow Specification (Active) | Molar:

2785 kgmole/h | Mass:

5.251e+004 kg/h *| Std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h

User Variables

=l=1=1=1=1=
|3z |> & o

-
©

NOTES

Description
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Anexo 16. Simulacion para obtener las propiedades del Gas Natural en
condiciones de salida a 681 kPa®.

89 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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kN Case Name: Propiedades GN condicion salida.hsc
12 LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: Sl
= aspen e
T Date/Time: Sat Mar 28 22:38:13 2015
16 | " Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: 1 _
8 Property Package: Peng-Robinson
= CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase

12| Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000

13| Temperature: (C) 8.300 * 8.300

14| Pressure: (kPa) 681.0 * 681.0

15| Molar Flow (kgmole/h) 2785 2785

16| Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 5.251e+004

17| Std Ideal Liq Vol Flow (m3/) 160.5 160.5

18] Molar (k) -7.723e+004 -7.7236+004
12| Molar Entropy (kJikgmole-C) 168.9 168.9

20| Heat Flow (kd/h) -2.151e+008 -2.151e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) mm o)
= PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

25| Moalecular Weight 18.85 18.85

26| Molar Density (kgmole/m3) 0.2083 0.2983

27| Mass Density (kg/m3) 5623 5.623
128] Act. Volume Flow (m3/h) 9338 9338
[25] Mass Entnalpy (kikg) 4096 4096

30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 8.959 8.959

31| Heat Capacit: (kJikgmole-C) 39.55 39.55

32| Mass Heat Capacity (kJikg-C) 2088 2088

33| LHV Vol Basis (Std) (k ) 8.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kd/kg) 4.827e+004 4.827e+004

35| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000

38| Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000

37| Partial Pressure of CO2 (kPa) 0.0000 -

38| Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000

39| Act. Gas Flow (ACT_ma/h) 9338 9338

40| Awvg. Lig. Density (kgmole/m3) 17.35 17.35

41| Specific Heat (ke le-C) 39.55 39.55

42| std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.5866+004 6.586e+004

43| std. Ideal Liq. Mass Density  (kg/m3) 3271 3271

44| Act Liq. Flow (m3is) - -
|45| ZFactor 0.9757 0.9757
148] Watson K 18.56 18.56

47| User Property - -

48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 -

48| Cp/(Cp-R) 1.266 1.266

50| Cp/Cv 1.303 1.303

51| Heat of Vap. (kJ/kgmole) 1.203e+004 -
152| Kinematic Viscosity (cSt) 1.905 1.905
153 Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) - -

54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) = s

55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000

56| Molar Volume (m3/kgmole) 3.363 3.353

57| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 638.1 —_
158] Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
|59] Surface Tension (dynefcm) - -
80| Thermal Conductivity Wim-K) 2.956e-002 2.956e-002

61| Viscosity (cP) 1.071e-002 1.071e-002

62| Cv (Semi-ldeal) (kJikgmole-C) 31.23 31.23

83| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 of 3
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LEGENDS

aspen

UsA

Burlington, MA

Case Name: Propiedades GN condicion salida.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 22:38:13 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package:

Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROPERTIES
11 Overall Vapour Phase
12| Mass Cv (Semi-ideal) (kd/kg-C) 1.657 1.657
113] Cv (kJ/kgmole-C) 30.35 30.35
14| Mass Cv (kJ/kg-C) 1.610 1.610
115] Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - —
18| Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -
17| Cp/Cv (Ent. Method) - —
18| Reid VP at37.8C (kPa) - -
19| True VP at378C (kPa) - -
20| Lig. Vol. Fiow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000
21| Viscosity Index 10.90 10.80
= COMPOSITION
24
25| Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
26| COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
27 (kgmaie/h) (kgm) FLOW (m3/h) FRACTION
128] Methane 2391.7983 * 0.8587 " 38371.3806 " 0.7307 * 128.1635 " 0.7983
28| Ethane 233.9712 * 0.0840 * 7035.4902 * 0.1340 * 19.7802 * 0.1232
130| 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 * 4622248 * 0.0088 * 0.7340 * 0.0046
33| Nitrogen 36.2098 * 0.0130 * 1014.3458 * 0.0193 * 1.2579 * 0.0078
34| Total 2785.3712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
137 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
38| Meth 2391.7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983
40| Ethane 233.9712 0.0840 7035.4902 0.1340 18.7802 0.1232
41| Propane 83.5611 0.0300 3684.7955 0.0702 7.2725 0.0453
42| n-Butane 33.4245 0.0120 1842.7630 0.0370 3.3311 0.0207
43| n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046
44| Nitrogen 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
48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
48 Methane - — -
50 Ethane — -— —
51 Propane - - -
52} n-Butane - — -
53 n-Pentane — — —
54 Nitrogen —_ —_ —_
B UNIT OPERATIONS
57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
58
59
ool UTILITIES
61 (No utilities this stream )
62
63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: Propiedades GN condicion salida.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sat Mar 28 22:38:13 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

= a‘lm m{snlm ‘"I"l“lml"

—
N

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 681.0 kPa *

Flow Specification (Active) | Molar:

2785 kgmole/h | Mass:

5.251e+004 kg/h *| Std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h

User Variables

=l=1=1=1=1=
|3z |> & o

-
©

NOTES

Description

HHEEAAEAERAAEARREAERAEERAAEAAAAAEAENEEERENEE
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Anexo 17. Simulacion para obtener propiedades a las condiciones de salida
considerando caida de presion (a 612 kPa)®.

90 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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1] Case Name: Propiedades GN condiciones salida 612 kPa.hsc
12 | LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: Sl
= aspen =
T Date/Time: Sun Mar 29 08:06:42 2015
16 | . Fluid Package: Basis-1
7 Material Stream: 1 .
8 Property Package: Peng-Robinson
— CONDITIONS

" Overall Vapour Phase

12| Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000

13| Temperature: (C) 8.300 * 8.300

14| Pressure: (kPa) 6120 * 612.0

15 Molar Flow (kgmole/h) 2785 2785

16 Mass Flow (kg/h) 5.251e+004 * 5.251e+004

17| Std Ideal Liq Vol Flow (m3/h) 160.5 160.5

18] Molar Enthalpy (kA | -7.721e+004 -7.721e+004

18| Molar Entrapy (k/k le-C) 169.8 169.8

20| Heat Flow (kd/h) -2.151e+008 -2.151e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) - =
= PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

25| Molecular Weight 18.85 18.85

26| Molar Density (kgmole/m3) 0.2674 0.2674
127] Mass Density (kg/m3) 5.041 5.041

28| Act. Volume Flow (m3/h) 1.042e+004 1.042e+004

28| Mass Enthalpy (kJ/kg) -4096 -4006

30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.008 9.008

31| HeatC i (k: C) 39.44 39.44

32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.092 2.002

33| LHV Vol Basis (Std) (k 9.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 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 CO2 (kPa) 0.0000 -

38| Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000

38| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.0420+004 1.0420+004

40| Awvg. Lig. Density (kgmole/m3) 17.35 17.35

41| Specific Heat (kdlkgmale-C) 39.44 39.44

42| std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.586e+004 6.5866+004
143] Std. ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 327.1 3271
|44] Act. Liq. Flow (mals) - -
145 | Z Factor 0.9781 0.9781
46| Watson K 18.56 18.56

47| User Property - —

48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 .

48| Cp/(Cp-R) 1.267 1.267

50| Cp/Cv 1.300 1.300

51| Heat of Vap. (kJ/kg ) 1.213e+004 -

52| Ki tic Viscosity (cSt) 2122 2122

53| Lig. Mass Density (Std. Cond)  (kg/m3) - -

54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) o -

55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000

56| Moalar Volume (m3/kg 3.740 3.740

57| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 643.3 -
|58| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
158| Surface Tension (dyne/cm) — -
60| Thermal Conductivity (WImrK) 2.950e-002 2.950e-002 |
61| Viscosity (cP) 1.070e-002 1.070e-002

62| Cv (Semi-ideal) (kJikgmole-C) 31.13 31.13

63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: Propiedades GN condiciones salida 612 kPa hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sun Mar 29 08:08:42 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROPERTIES
11 Overall Vapour Phase
12| Mass Cv (Semi-ideal) (kd/kg-C) 1.651 1.651
113] Cv (kJ/kgmole-C) 30.34 30.34
14| Mass Cv (kJ/kg-C) 1.610 1.610
115] Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - —
18| Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -
17| Cp/Cv (Ent. Method) - —
18| Reid VP at37.8C (kPa) - -
19| True VP at378C (kPa) - -
20| Lig. Vol. Fiow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000
21| Viscosity Index 11.99 11.89
= COMPOSITION
24
25| Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
26| COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
27 (kgmaie/h) (kgm) FLOW (m3/h) FRACTION
128] Methane 2391.7983 * 0.8587 " 38371.3806 " 0.7307 * 128.1635 " 0.7983
28| Ethane 233.9712 * 0.0840 * 7035.4902 * 0.1340 * 19.7802 * 0.1232
130| 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 * 4622248 * 0.0088 * 0.7340 * 0.0046
33| Nitrogen 36.2098 * 0.0130 * 1014.3458 * 0.0193 * 1.2579 * 0.0078
34| Total 2785.3712 1.0000 52511.0000 1.0000 160.5392 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
137 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
38| Meth 2391.7983 0.8587 38371.3806 0.7307 128.1635 0.7983
40| Ethane 233.9712 0.0840 7035.4902 0.1340 18.7802 0.1232
41| Propane 83.5611 0.0300 3684.7955 0.0702 7.2725 0.0453
42| n-Butane 33.4245 0.0120 1842.7630 0.0370 3.3311 0.0207
43| n-Pentane 6.4064 0.0023 462.2248 0.0088 0.7340 0.0046
44| Nitrogen 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
48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
48 Methane - — -
50 Ethane — -— —
51 Propane - - -
52} n-Butane - — -
53 n-Pentane — — —
54 Nitrogen —_ —_ —_
B UNIT OPERATIONS
57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
58
59
ool UTILITIES
61 Envelope Utility: Envelope Utility-1
62
63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: Propiedades GN condiciones salida 612 kPa.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sun Mar 29 08:06:42 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

= a‘lm m{snlm ‘"I"l“lml"

—
N

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 612.0 kPa *

Flow Specification (Active) | Molar:

2785 kgmole/h | Mass:

5.251e+004 kg/h *| Std Ideal Liq Volume: 160.5 m3/h

User Variables

=l=1=1=1=1=
|3z |> & o

-
©

NOTES

Description
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Anexo 18. Simulacion para obtener las propiedades del Gas Natural a condiciones
de entrada al gasoducto®.

91 Datos obtenidos a partir de simulacién realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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AN Case Name: gasoducio gas nalural.hsc

E3 LEGENDS
3 Burfington, MA Unit Set: sl

7 aspen ia

5 | Date/Time: Tue Apr 14 20:56:53 2015

| 6 | " Fluid Package: Basis-1
7 .

— Material Stream: 1 e Sy

B CONDITIONS

11 Ovearall Vapour Phase

12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 * 1.0000

12| Temperature: ) 5.300 - 5.300

14] Pressure: (kPa) 8120 * 812.0

15| Molar Flow (kgmalerh) 2007 2807

18] Mass Flow {kg/h) 5.480e+004 * 5.480e+004

17| Std Ideal Lig Vol Flow (mam) 167.5 187.5

18| Molar By (ki/kgmole) -7.7330+004 -7.7336+004

|19] Molar Entropy (kJfkgmole-G) 169.4 169.4

120] Heat Flow (k) -2.2480+008 -2.248e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3rm) - -

& PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

|25] Molecular Weight 18.85 18.85

26] MolarDensity  (kgmole/m3) 0.2705 02705

27| Mass Density (kg/m3) 5.009 5.009

28] Act. Voluma Flow (m3rm) 1.075e+004 1.075e+004

28] Mass Enthalpy (kdikg) 4102 | -4102

[30] - Mass Entropy (kd/kg-C) 8.986 | 8.986 i

[31] Heal Capacily (kdfigmale-C) 30.32 39.32

132] Mass Heat Capacity (kdikg-C) 2.086 2.086

33| LHV Vol Basis (Std) {kJ/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005

oty LHV Moks Bhais (5] {eg) A eIy O, Azt avind

35| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000

35] Phase Fraction [Mass Basis] __1.000 1.000 |

37| Parlial Pressure of CO2 (&Pa) 0.0000 e

38| Cost Based on Flow (Costs) | 0.0000 | 0.0000 | N

28] Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.075e+004 1.075e+004 |

0] Avg. Lig. Density _(kgmoleim3) 1735 1735 |

41] sp Heat (kdikg C) 39.32 39.32

42| Sid. Gas Flow (STD_mam) 6.8730+004 6.8730+004

43| Std. ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 3274 3274

44] Act. Lig. Flow (mdfs) = =

45| Z Factor 0.9774 0.9774

46| Watson K 18.56 18.56

47| User Property —_ e

48| Parlial Pressure of H2S (xPa) 0.0000 -

40| CpiiCp-R) 1.268 1.268

|50] CpfCv - 1.302 1.302

51| Heal of Vap. (kJfkgmole) 1.213e+004 —_

52| Kinematic Viscosity (cSt) 2078 2.078

53] Lig. Mass Dansity (Std. Cond)  (kg/m3) fee =

54] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (mam) = L]

55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000

58| Malar Violume (m3/kgmale) 3.697 3.607

57| MassHestofVap. ~  (kikg) | 6433 . I

58] Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000

| ] “Curtnge-Tanilan ynsdorny | =1 =i

80| Tharmal Conductivity (Wi 2.910e-002 2.910e-002

61] Viscosity (cP) 1.060e-002 1.060e-002

82| Cv (Semi-ideal) (kJikgmole-C) 31.00 31.00

[63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7283) Page 10f3
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EA Case Name: gasoducto gas naluralhsc
2 | LEGENDS

3 rl n, .
_4_ aspen 3“34“&110 . MA Unit Set 3l
2 Date/Time: Tue Apr 14 20:56:53 2015
43 ) . Fluid Package: Basis-1
El Material Stream: 1 (continued) R _

8 Property F Peng.
= PROPERTIES

11 Cverall Vapour Phase

12| Mass Cv (Semi-ideal) (kdfkg-C) 1.645 1.645
13| Cv (kJ/kgmole-C) 30.20 30.20
14| Mass Cv {kJrkg-C) 1.602 1602 |
E C\!{Eﬂt“_‘ audluic A .‘ kgmole-C) = i
18] Mass Cv (Ent. Method) (kJikg-C) - -

17| Cp/Cv (Ent. Method) - —
18| Reid VP at37.8C (kPa) - -

18] True VP at378cC (kPa) - -—

20| Lig. Vol. Flow - Sum({Std. Cond) (ma/h) 0.0000 0.0000

21| Viscosily Index 11.78 11.78
= COMPOSITION

24
| Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
26 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LiIQuID VOLUME
27 _ (kgmole/h) (ka/h) _ FLOW (m3m) |  FRACTION
28] Methane 2496.0588 * 0.8587 * 40044.0224 * 0.7307 * 133.7502 * 0.7983 *
20] Ethane 2441702 00840°|  73424733°| 0.1340* _208425°| 0.1282*
30| Propane 87.2036 * 0.0300 * 38454180 * 0.0702 * 7.5895 * 0.0453 *
31| n-Bulane 34,8815 * 0.0120 *| 2027.4497 * 0.0370 * 3.4783 * 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
a5
= Vapour Phase Phase Fraction 1.000
37 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LiQUID VOLUME LIQUID VOLUME
8 (kgmole/h) (ka/h) FLOW (ma/h) FRACTION
[39] Mathana 2498.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983
40| Ethane 2441702 0.0840 73421733 0.1340 208425 0.1232
41| Propane 87.2036 0.0300 38454189 0.0702 7.5895 0.0453
42| n-Butane 348815 0.0120 2027.4497 0.0370 3.4763 0.0207
43| n-Pentane 6.6856 0.0023 4823736 | 0.0088 0.7660 | 0.0046
44| Nitrogen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078
45| Total 2806.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000
48
] K VALUE
43} COMPONENTS MIXED LIGHT. HEAVY

48 Meth — - -
Ly Ethane — =l =
31 Propane = o =
52 n-But = = =
ks n-Pentane = 5 £
4 Nitrogen - - -
= UNIT OPERATIONS

G4 FEED TO = PRODUCT FROM _LOGICAL CONNECTION

58] Compressible Gas Pipa: CGP-100

58
r UTILITIES

61 ( No utilities reference this slream )

62

63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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LEGENDS
Burlington, MA
usa

aspen

Case Name: gasoducto gas natural.hsc

Unit Set: sl

Date/Time: Tue Apr 14 20:56:53 2015

Material Stream:

Fluid Package: Basis-1

1 (continued)

Property Package: Peng-Rabinson

PROCESS UTILITY

2lg]eo]w|«]o]u]s]e]s]-

DYNAMICS

Pressure Specification _ (Active): 612.0 kPa *

Flow Specificati {Active) | Molar:

2907 kgmole/h | Mass: 5.4800+004 kg/h *| Std Ideal Lig Vol 167.5 m3/h

User Variables

NOTES

Description

HEEHAEEEEGAEESEEA80EEAE880E888HEHEEEBHEEREEEEE

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 3 0 3

Licensed to: LEGENDS

* Specified by user.
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Anexo 19. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto,
con presion de salida obtenido a partir de la Ecuacion General de Flujo®.

92 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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ld Case Name: gasoducto gas natural_presién salida ecua generalhsc
12 LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: sl
= aspen e
? Date/Time: Sun Apr 18 17:01:12 2015
16} . Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: 1 ,
a Property Package: Peng-Robinson
CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase

12| Vapour/Phase Fraction 1.0000 * 1.0000

13| Temperature: (C) 5.300 * 5.300

14| Pressure: (kPa) 487.7 * 487.7

15| Molar Flow 2007 2907

16| Mass Flow (kg/h) 5.480e+004 * 5.480e+004

17| Sid Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 167.5 167.5
18] Molar Enthalpy (kd/kgmole) -7.730e+004 -7.730e+004

18| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 1714 1714

20| Heat Flow (kdh) -2.247e+008 -2.247e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3rh) - -
B PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

251 Molecular Weight 18.85 18.85

26| Molar Density 0.2145 0.2145

27| Mass Density (kg/m3) 4.044 4.044
128] Act. Volume Flow (m3/h) 1.355e+004 1.3556+004

28| Mass p (kJrkg) -4100 -4100

30] Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.090 9.090

31| Heat Capacity (kd/kgmole-C) 39.13 39.13

32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.076 2076

33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kg ) 9.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 4.827e+004 4.827e+004

35| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000
[36] Phase Fraction Mass Basis) I 1.000 1.000

37| Partial Pressure of CO2 (kPa) 0.0000 —_

38| Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000

39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.355e+004 1.355e+004

40| Avg. Lig. Density ¢ n3) 17.35 17.35

41| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 3913 39.13

42| Sld. Gas Flow (STD_m3r) 6.873e+004 6.873e+004
143] Sid. Ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 3271 3271

44| Act. Lig. Flow (m3/s) - -

45| ZFactor 0.9820 0.9820

48| Watson K 18.56 18.56

47| User Property — —

48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 —

49| cpnep-R) 1.270 1.270

|50] Cp/Cv 1.287 1.297

51| Heatof Vap. (kJ/kgmole) 1.231e+004 =

52] Ki ic Viscosity (cSt) 2613 2613

53] Lig. Mass Density (Std. Cond)  (kg/m3) o —

54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) - —

55| Liguid Fraction 0.0000 0.0000

56| Molar Volume g 4.661 4.661

57| Mass Heat of Vap. (kdikg) 653.2 -

58] Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000

58| Surface Tension (dyne/cm) - i

60| Thermal Conductivity (W/meK) 2.899e-002 2.899e-002

61| Viscosity (cP) 1.057-002 1.057e-002

62| Cv (Semi-ldeal) (kJlkgmole-C) 30.81 30.81

162] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 0f3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
USA

Case Name: gasoducto gas natural_presion salida ecua general.hsc
Unit Set: S|
Date/Time: Sun Apr 19 17:01:12 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package:

Basis-1

[la|g]z[a]e]|=]~]o o]~ ]~

Property Package: Peng-Rabinson
PROPERTIES
Overall Vapour Phase

Mass Cv (Semi-ldeal) (kd/kg-C) 1.634 1.634

Cv (kJ/kgmole-C) 30.18 30.18

Mass Cv (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 at378C (kPa) - -
19] True VP at37.8C (kPa) - e
20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000
21| Vi ity Index 13.96 13.96
B COMPOSITION
24
B Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
| 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 2496.0588 * 0.8587 * 40044.0224 * 0.7307 * 133.7502 * 0.7983 *
29| Ethane 2441702 * 0.0840 * 73421733 * 0.1340 * 206425 * 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
—ij Vapour Phase Phase Fraction 1.000
Ed COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
38| Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7683
40| Ethane 2441702 0.0840 73421733 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 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078
45| Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000
46
7] K VALUE
48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
49 Methane - —_ —
| 50] Ethane — - —
| 51] Propane — —_ —
| 52] n-Butane = - s
53] n-Pentane - - -
54 Nitrogen — e -
% UNIT OPERATIONS
57 PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
58| Comp Gas Pipe: CGP-100
59
&l UTILITIES
61 ( No utilities reference this stream )
62
63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
usa

Case Name: gasoducto gas natural_presion salida ecua general.hsc
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Apr 19 17:01:12 2015

Material Stream:

1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

DYNAMICS

Pressure Specification

(Active): 487.7 kPa *

Flow Specification

(Active) | Molar:

2907 kgmole/h | Mass:

5.480e+004 kg/h 'I Std Ideal Lig Volume: 167.5 m3/h

[ala[z|alg]z]2|e]|a]~]o]a]s[a]n]~

Y
3

User Variables

NOTES

Description

ala[2]zlelzlalslalzlalcl=lcala]alac e aalaalaele e s falc [clc 2 e R R R[e RIS R s e ]

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 3 of 3
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Anexo 20. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto,
con presion de salida obtenido a partir Método AGA®,

93 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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| 1] Case Name: » gas natural_ icil salida ion método AGA .hsc

12} LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: sl

= aspen S

s | Date/Time: Sun Apr 19 17:06:45 2015

15 o Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: 1 _
8 Property Package: Peng-Robinson

= CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase

12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 * 1.0000

13| Temperature: (©) 5.300 * 5.300

14| Pressure: (kPa) 4927 * 492.7

15| Molar Flow (kgmole/h) 2007 2907

16| Mass Flow (kg/h) 5.480e+004 * 5.480e+004

17| sid Ideal Lig Vol Flow (m3m) 167.5 167.5

|18 Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -7.730e+004 -7.730e+004

119] Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 171.3 1713

20| HeatFlow (kJd/h) -2.247e+008 -2.247e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) — —

= PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

25 Molecular Weight 18.85 18.85

26| Molar Density k le/t 0.2168 0.2168

27| Mass Density (kg/m3) 4.087 4.087

28] Act. Volume Flow (m3m) 1.341e+004 1.341e+004

128 Mass Enthalpy (kJ/kg) -4100 -4100

30 Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.085 9.085

31| Heat Capacity (k. C) 39.14 39.14

32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2076 2.078

33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 8.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kd/kg) 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 CO2 (kPa) | 0.0000 - 1

|38| Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000

38| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.341e+004 1.341e+004

40{ Avg. Liq. Density k le/t 17.35 17.35

41| Specific Heal (kd/kgmuole-C) 39.14 39.14

42| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.873e+004 6.873e+004

143 Std. Ideal Liq. Mass Density (kg/m3) 3274 32741

44| Act. Liq. Flow (m3/s) - -

45| Z Factor 0.9818 0.9618

46| Watson K 18.56 18.56

47( User Property —_ —

48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 =

49| Cp/(Cp-R) 1.270 1.270

50 Cp/Cv 1.207 1.207

|51] HeatofVvap. (kJ/kgmole) | 1.231e+004 il

152] Kinematic Viscosity (cst) 2.586 2.588

53| Lig. Mass Density (Std. Cond) (ka/m3) =i =

54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3h) — —

55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000

56| Molar Volume (m3/kgmole) 4613 4613

57| Mass Heat of Vap. (kd/kg) 6528 s

58| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000

58| Surface Tension (dyne/cm) - -

160] Thermal Conductivity Wim-K) | 2.899e-002 2.899e-002

61 (cP) 1.057e-002 1.057e-002

62| Cv @ami-ldeﬂ_q (kJ/kgmole-C) 30.82 30.82

63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 of 3

Licensed to: LEGENDS
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
UsA

Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion método AGA .hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sun Apr 19 17:06:45 2015

Material Stream:

1 (continued)

Fluid Package:

Basis-1

E,‘Iw mlqla u-I#lmlMI—n

255

Property Package: Peng-Robinson
PROPERTIES
11 Overall Vapour Phase
12| Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 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 (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - -
16| Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -
17| Cp/Cv (Ent. Method) - -
18] Reid VP at37.8C (kPa) - —_—
18| True VPat37.8C (kPa) - -
20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000
21| Viscosity Index 13.86 13.86
= COMPOSITION
24
5] Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
26} COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
27 (kgmole/h) (kg7h) FLOW (m3/h) FRACTION
28| Methane 2496.0588 * 0.8587 * 40044.0224 * 0.7307 * 133.7502 * 0.7983 *
29| Ethane 2441702 * 0.0840 * 7342.1733 * 0.1340 * 20.6425 * 0.1232 *
30| Propane 87.2036 * 0.0300 * 3845.4189 * 0.0702 * 7.5805 * 0.0453 *
31] n-Butane 34.8815 * 0.0120 * 2027.4487 * 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
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
ﬂ COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmolerh) (karh) FLOW (m3th) FRACTION
39| Meth 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983
40| Ethane 2441702 0.0840 73421733 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 2027.44897 0.0370 3.4763 0.0207
43| n-Pentane 6.6856 0.0023 4823736 0.0088 0.7660 0.0046
44| Nitrogen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078
45| Total 2806.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000
46
7o) K VALUE
48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
49 Methane = = =
50 Ethane = a— -
51 Propane - - -
52 n-Butane —_ i =
53 n-Pentane - - -
54 Nitrogen —_ i ==
% UNIT OPERATIONS
57 PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
58| Compressible Gas Pipe: CGP-100
= UTILITIES
61 ( No utilities reference this stream )
62
63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
Licensed to: LEGENDS * Specified by user.




Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion método AGA .hsc
LEGENDS
Burlington, MA Unit Set: Sl
aspen
USA
Date/Time: Sun Apr 19 17:06:45 2015
Fluid Package: Basis-1

Material Stream:

1 (continued)

Property Package: Peng-Robinson

sllafs]z[s]el=]vfo]o]s]u]m]~

PROCESS UTILITY
DYNAMICS
Pressure Specification  (Active): 402.7 kPa *
Flow Specification (Active) | Molar: 2907 kgmole/h | Mass: 5.480e+004 kg/h *| Stid ldeal Liq Volume: 167.5 m3/h
16
7] User Variables
18
] NOTES
19
20
121 Descripti
Py escnpﬂon
23
24
ad
25
B
27|
| 28|
29
=4
30|
31
127
32
[33]
2
35
36
137]
38
39
(20}
Il
ﬂ
142]
143]
441
145 ]
146]
ﬂ
48
Il
ﬂ
50
1
Ed
152
53|
154]
55
122
%]
57|
58
=]
|59
60}
61
ki3
62
63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 3 of 3
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Anexo 21. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto,
con presion de salida obtenido a partir de la Ecuacion de Weymouth®*,

94 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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L Case Name: gas natural_ i salida ion we! hsc
12 | LEGENDS
3 Burlington, MA Unit Set: sl
=1 aspen Bt
T Date/Time: Sun Apr 19 17:10:14 2015
18] . Fluid Package: Basis-1
7 | Material Stream: 1 .
8 Property Package: Peng-Robinson
B CONDITIONS
1 Overall Vapour Phase
12| Vapour/Phase Fraction 1.0000 * 1.0000
13| Temp ) 5.300 * 5.300
14| Pressure: (kPa) 474.9 " 4749
15| Molar Flow ) 2907 2907
16| Mass Flow (ka/h) 5.480e+004 * 5.480e+004
17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3m) 167.5 167.5
118] Molar Enthalpy (kd/kgmole) -7.729e+004 -7.729e+004
18| Molar Entropy (leJ/ le-C) 1718 1716
20| HeatFlow (kdih) -2.247e+008 -2.247e+008
21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) - -
B PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase
25| Molecular Weight 18.85 18.85
26| Molar Density ) 0.2088 0.2088
27| Mass Density (kg/m3) 3.936 3.936
28| Act. Volume Flow (m3/h) 1.392e+004 1.392e+004
29| Mass Enthalpy (kd/kg) ~4100 -4100
|30] Mass Entropy (kd/kg-C) 9.102 9.102
|31] Heat Capacity (kJ/kgmole-C) 39.11 39.11
32| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.074 2.074
33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005
34| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 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 CO2 (kPa) 0.0000 -
38| CostBased on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.392e+004 1.392e+004
40| Avg. Lig. Density gl 17.35 17.35
41| specific Heat (kd/kgmole-C) 3041 39.11
42| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.873e+004 6.873e+004
|43| Std. Ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 3271 3271
44| Act. Lig. Flow (m3/s) - -
45| Z Factor 0.9825 0.9825
46| Watson K 18.56 18.56 |
47| User Property —_ -
48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 -
48| Cp/(Cp-R) 1.270 1.270
|50] Cpicv ] 1.296 1.296
51| Heatof Vap. (kJ/kgmole) 1.233e+004 -
52 ic Viscosity (cSt) 2,684 2.684
153| Liq. Mass Density (Std. Cond)  (kg/m3) - -
54| Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) - -
55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000
56| Molar Volume (m3/kgmole) 4.790 4.790
57| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 654.3 -
58| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
158] Surface Tension (dyne/cm) - -
|60 Thermal Conductivity WimK) 28976002 | 2.897e-002
61| Viscosity (cP) 1.057e-002 1.057e-002
62| Cv (Semi-ldeal) (kd/kgmole-C) 30.79 30.79
|63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 of 3
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Case Name:

gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacién weymouth.hsc

1 2 | LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: sl
= aspen i
T Date/Time: Sun Apr 19 17:10:14 2015
i Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: 1 (continued) ,

8 Property Package: Peng-Robinson
B PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase

12| Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 1.633 1.633
[13] Cv (kJ/kgmole-C) 30.18 30.18

14| Mass Cv (kJ/kg-C) 1.601 1.601

15| Cv (Ent. Method) (kJ/kgmoale-C) - -
| 16] Mass Cv (Ent. Method) (kd/kg-C) | - —

17] Cp/Cv (Ent. Method) - -

18] ReidVPat378C (kPa) — —

18] True VP at378C (kPa) - -

20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000

21| Viscosity Index 14.20 14.20
= COMPOSITION

24
2] Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
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 2496.0588 * 0.8587 * 40044.0224 * 0.7307 * 133.7502 * 0.7983 *
29| Ethane 2441702 * 0.0840 * 73421733 * 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 *| 2027.4407 *| 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 1687.5372 1.0000
3—3: Vapour Phase Phase Fraction 1.000
137 COMPONENTS MOLAR FLOW 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 0.7083
40| Ethane 244.1702 0.0840 73421733 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 4823736 0.0088 0.7660 0.0046
44| Nitrogen 37.7882 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078
45| Total 2006.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000
46
] K VALUE

43 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

49 Methane - - =
50| Ethane == = =
51 Propane — — =
52 n-Butane — — —
53] n-Pentane - —_ —
54 Nitrogen — - —
& UNIT OPERATIONS

57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

58| Compressible Gas Pipe: CGP-100
B UTILITIES

61 ( No utilities reference this stream )

62
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aspen

gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacién weymouth.hsc

Sl

Case Name:
LEGENDS
Burlington, MA Unit Set:
USA

Date/Time:

Sun Apr 19 17:10:14 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active):

474.9 kPa *

Flow Specification (Active) | Molar:

2907 kgmole/h | Mass:

5.4808+004 kg/h *| Std Ideal Lig Vielume: 167.5 m3/h

User Variables

NOTES

Description

HHAASHEEAREEEAEAEEABEEHEEAEEEEEEEBEEEEEMHEE

[+
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-]
o
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Anexo 22. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto,
con presion de salida obtenido a partir de la Ecuacién de Panhandle A%.

95 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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L Case Name: | gas natural_( ici salida ion panhandle A.hsc

12| LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: Sl

|  aspen i

? Date/Time: Sun Apr 19 17:12:27 2015

18] 2 Fluid Package: Basis-1

7} Material Stream: 1 _
8 Property Package: Peng-Robinson

= CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase

12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 * 1.0000

13| Temperature: (©) 5.300 * 5.300

14| Pressure: (kPa) 5136 * 513.6

15| Molar Flow ) 2807 2907

16] Mass Flow (kg/h) 5.480e+004 * 5.480e+004

17| std Ideal Liq Vol Flow (m3m) 167.5 167.5

| 18] Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -7.7308+004 -7.730e+004

|19] Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 1709 170.8

20| Heat Flow (kJ/h) -2.247e+008 -2.247e+008

21| Liq Vol Flow @Std Cond (m3/h) —_ fomed

B PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

25| Molecular Weight 18.85 18.85

26] Molar Density (kgmal 0.2262 0.2262

27| Mass Density (kg/m3) 4.263 4.263

28] Act. Volume Flow (m3/) 1.285+004 1.285e+004

129] Mass Enthalpy (kd/ka) -4100 -4100

30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.066 9.066

31| Heat Capacity (k. C) 39.17 39.17

32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.078 2.078

33| LHV Vol Basis (Std) (K I 9.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kd/kg) 4.827e+004 4.827e+004

35| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000

35| Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000

[37] Partial Pressure of CO2 (kPa) 0.0000 -

|38] Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000

39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.285e+004 1.285e+004

40| Avg. Lig. Density k I 17.35 17.35

41 pecific Heat (k C) 39.17 38.17

42| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.873e+004 6.873e+004

|43] Std. Ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 3274 3271

44| Act. Lig. Flow (m3/s) - —_

45| Z Factor 0.9810 0.9810

48] Watson K 18.56 | 18.56

47| User Property — —

48| Partial Pressure of H28 (kPa) 0.0000 —

49| Cp/(Cp-R) 1.269 1.269

50| Cp/Cv 1.298 1.208

|51] HeatofVap. (kl/kgmole) | 1.227e+004 | _ B ol

|52] Kinematic Viscosity (cst) 2480 | 2.480

53] Lig. Mass Density (Std. Cond)  (kg/m3) — —_

54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) - —

55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000

56| Molar Volume (r 4.422 4.422

57] Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 651.1 —

58| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000

59| Surface Tension (dyne/cm) - —_

160} Thermal Conductivity (W/m-K) 2.901e-002 | 2.801e-002

81] Vi ity (cP) 1.057e-002 1.057e-002

62] Cv (Semi-ideal) (kJ/kgmole-C) 30.85 30.85

63
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
UsA

Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion panhandle A.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sun Apr 19 17:12:27 2015

Material Stream:

1 (continued)

Fluid Package:

Basis-1

263

1]
2 |

3
0

5
15
7

8 Property Package: Peng-Robinson
= PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase

12| Mass Cv (Semi-ldeal) (kJ/kg-C) 1637 1.637

13| cv (kJ/kgmole-C) 30.18 30.18

14| Mass Cv (k/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] ReidVPat37.8C (kPa) - -

18] True VP at378C (kPa) = =

20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000

21] Viscosity Index 13.48 13.48
= COMPOSITION

24
'2? Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
| 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 2496.0588 * 0.8587 * 40044.0224 * 0.7307 * 133.7502 * 0.7983 *
28| Ethane 2441702 0.0840 * 73421733 * 0.1340 * 20.6425 * 0.1232 *
30] Propane 87.2036 * 0.0300 * 3845.4189 * 0.0702 * 7.5895 * 0.0453 *
31| n-Butane 348815 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
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
37 ] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VCLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION

38| Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983
40| Ethane 2441702 0.0840 73421733 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 0.0130 1058.5621 0.0193 1.3127 0.0078
45| Total 2906.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000
46
27| K VALUE

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

49 Methane —_ — —
50 Ethane - - =
51 Propane —_ - -
52 n-Butane — — -
53 n-Pentane — -_ -
54 Nitrogen — - -
= UNIT OPERATIONS

57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

58| Comp le Gas Pipe: CGP-100

59

ol UTILITIES

61 ( No utilities reference this stream )

82
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aspen

gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion panhandle A.hsc

Sl

Case Name:
LEGENDS
Burlington, MA Unit Set:
USA

Date/Time:

Sun Apr 19 17:12:27 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active):

513.6 kPa *

T S ;;I,‘G g E.'Ics wlwlm m[alulnl—\

Flow Specification (Active) |

Molar: 2907 kgmole/h | Mass:

5.480e+004 kg/h *| Std Ideal Lig Volume: 167.5 m3/h

[

N

User Variables

)

[

©

NOTES

Description

AREEAAEAARAREARREAARAREAAARAAAEAEARNEREREREE

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 3 of 3

Licensed to: LEGENDS

264

* Specified by user.




Anexo 23. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto,
con presion de salida obtenido a partir de la Ecuacién de Panhandle B*.

96 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.

265



266

| Case Name: gas natural_c salida ion p B.hsc
2 | LEGENDS
3 Burlington, MA Unit Set: Sl
={  aspen o
? Date/Time: Sun Apr 19 17:14:13 2015
6 | Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: 1
8 Property Package: Peng-Robinson
o CONDITIONS
ikl Qverall Vapour Phase
12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 * 1.0000
13| Temperature: ©) 5.300 * 5.300
14| Pressure: (kPa) 5255 * 525.5
15| Molar Flow (kgmole/h) 2907 2907
16] Mass Flow (kg/h) 5.480e+004 * 5.480e+004
17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/) 167.5 167.5
18] Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -7.731e+004 -7.731e+004
19| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 170.7 170.7
20| HeatFlow (kJ/h) -2.247e+008 -2.247e+008
21| Liq Vol Flow @std Cond (mam) - -
= PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase
25 Weight 18.85 18.85
26| Molar Density 3) 0.2315 0.2315
27| Mass Density (kg/m3) 4.364 4.3684
28| Act. Volume Flow (m3/h) 1.256e+004 1.256e+004
20| Mass Enthalpy (kJ/kg) -4101 -4101
30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.056 8.056
31| Heat Capacity (k. C) 39.19 39.18
32| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.079 2.079
33| LHV Vol Basis (Std) (kJ/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005
34| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 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 CO2 (kPa) 0.0000 -
38| Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000
39| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.256e+004 1.256e+004
40| Avg. Lig. Density K le/m3) 17.35 17.35
41| Specific Heat (kd/kgmole-C) 39.19 39.19
42| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.873e+004 6.873e+004
43| Std. Ideal Lig. Mass Density  (kg/m3) 3271 3271
44| Act. Lig. Flow (m3/s) - -
45| Z Factor 0.9806 0.9806
46| Watson K 18.56 18.56
47| User Property - -
48| Partial Pressure of H28 (kPa) 0.0000 —
48] Cp/(Cp-R) 1.269 1.269
50| Cp/Cv 1.298 1.208
51| Heatof Vap. (kJ/kgmole) 1.226e+004 e
52| Kinematic Viscosity (cSt) 2424 2.424
53| Lig. Mass Density (Std. Cond)  (kg/m3) - —_
54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) - -
55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000
56| Molar Volume (m3 4.320 4.320
57| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 650.1 -
58] Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
59| Surface Tension (dyne/cm) — e ] B
60| Thermal Conductivity (Wim-K) 2.902e-002 2.902e-002
61| Viscosity (cP) 1.058e-002 1.058e-002
62| Cv (Semi-ldeal) (kJ/kgmole-C) 30.87 30.87
63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 1 0f 3
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aspen

LEGENDS
Burlington, MA
USA

Case Name; gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion panhandle B.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sun Apr18 17:14:13 2015

Material Stream: 1 (continued)

Fluid Package:

Basis-1

Property Package: Peng-Robinson
PROPERTIES
Overall Vapour Phase

Mass Cv (Semi-ldeal) (kJ/kg-C) 1638 1.638
13| cv (kJ/kgmole-C) 30.19 30.19
14| MassCv (kJ/kg-C) 1.601 1.601
15| Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - -
6] Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - —
17| Cp/Cv (Ent. Method) - —
18] ReidVP at37.8C (kPa) - —
19] TrueVP at378C (kPa) - =
20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000
21| Viscosity Index 13.26 13.26
= COMPOSITION
24
2| Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
ﬁ COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTICN MASS FLOW MASS FRACTION LiQUID VOLUME LIQUID VOLUME
27 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
128] Methane 2496.0588 * 0.8587 * 40044.0224 * 0.7307 *| 133.7502 * 0.7983 *
129 Ethane 2441702 | 0.0840 *| 73421733 *| 0.1340 " | 206425 | 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 * 4823736 * 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
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
137] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTICN 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 2441702 0.0840 73421733 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 4823736 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
A K VALUE
48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
49 Meth e -« -
50 Ethane - —_ -
1 Propane —_ — _—
2 A - — s
53 n-Pentane - - -
54 Nitrogen — — sy
‘% UNIT OPERATIONS
57 PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
58| Compressible Gas Pipe: CGP-100
= UTILITIES
61 ( No utilities reference this stream)
62
63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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LEGENDS
Burlington, MA
UsA

aspen

Material Stream: 1 (continued)

Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion panhandle B.hsc
Unit Set: Sl
Date/Time: Sun Apr 19 17:14:13 2015

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

PROCESS UTILITY

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 525.5 kPa *

Flow Specification

5.480e+004 kg/h *| Std Ideal Liq Volume: 167.5 m3/h

(Active) | Molar:

2907 kgmoleh | Mass:

User Variables

NOTES

Bla[z|3]a[z|z[a]s|z[s]e]|=]v]aa]r]ofs]-

N
=

Description

HEEEAOEEEEEEEEEEE0REEEEEAEE0EEEREEEEEEREER!
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Anexo 24. Propiedades del Gas Natural a condiciones de salida del gasoducto,
con presion de salida obtenido a partir de la Ecuacién de IGT?.

97 Datos obtenidos a partir de simulacion realizada en software ASPEN HYSYS volumen
7.2.
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Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263)

i Case Name: d gas natural_t iciones salida ecuacion IGT.hsc

12 ] LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: SI

= aspen il

? Date/Time: Sun Apr 19 17:15:42 2015

15 Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: 1 _
8 Property Package: Peng-Robinson

= CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase

12| Vapour/Phase Fraction 1.0000 * 1.0000

13| Temperature: ©) 5.300 * 5.300

14| Pressure: (kPa) 5139 * 513.9

15| Molar Flow (kgmole/h) 2807 2907

16| Mass Flow (kg/h) 5.480e+004 * 5.480e+004

17| std Ideal Lig Vol Flow (m3/) 167.5 1875

|18] Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -7.730e+004 -7.730e+004

|19] Molar Entropy (kd/kgmale-C) 170.9 170.9

20| Heat Flow (kJ/h) -2.247e+008 -2.247e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/hy — o

= PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

25| Molecular Weight 18.85 18.85

26| Molar Density (kg 0.2262 0.2262

27| Mass Density (kg/m3) 4.265 4.265

|28] Act. Volume Flow (m3/h) 1.285e+004 1.285e+004 | i |

129| Mass Enthalpy (kJ/kg) -4100 -4100

30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 9.066 9.066

31| Heat Capacity (kd/k le-C) 39.17 39.17

32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.078 2.078

33| LHV Vol Basis (Std) (kd/kgmole) 9.101e+005 9.101e+005

34| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 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 CO2 ~ (kPa) 0.0000 | -

|38 Cost Based on Flow (Costis) 0.0000 0.0000

38| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 1.285e+004 1.285e+004

40| Avg. Lig. Density (kgm 17.35 17.35

41| Specific Heat (kd/kg C) 3917 39.17

42| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 6.873e+004 6.873e+004

|43] Std. ldeal Liq. Mass Density  (kg/m3) 3274 3271

44| Act. Lig. Flow (m3/s) —_ -

45| Z Factor 0.9810 0.9810

|46] Watson K 18.56 | 18.56

47| User Property —_ —

48| Partial Pressure of H2S (kPa) 0.0000 -—

48| Cp/(Cp-R) 1.269 1.269

50| Cp/Cv 1.298 1.298

|51] Heat of Vap. (kJ/kgmole) 1.227e+004 | - i

52| Kinematic Viscosity (cs) 2479 | 2479

53| Lig. Mass Density (Std. Cond)  (kg/m3) - -—

54| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) — —_

55| Liquid Fraction 0.0000 0.0000

56| Molar Volume (m3/kgmole) 4.420 4.420

57| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 651.0 -

58| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000

59| Surface Tension (dyne/cm) - _—

160| Thermal Conductivity (Wim-K) 2.901e-002 2.901e-002

61| Vi i (cP) 1.057e-002 1.057e-002

62| Cv (Semi-ideal) (kJ/kgmole-C) 30.85 30.85

63
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kel Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion IGT.hsc
[ 2 | LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: Sl
~|  aspen i
? Date/Time: Sun Apr 19 17:15:42 2015
L3 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: 1 (continued) ,

8 Property Package: Peng-Robinson
= PROPERTIES

gl Overall Vapour Phase

12| Mass Cv (Semi-ldeal) (kd/kg-C) 1.637 1.637

13| Cv (kJ/kgmole-C) 30.18 30.18

14| Mass Cv (kd/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 at37.8C (kPa) - -

19| True VP at378C (kPa) - -

20| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 0.0000 0.0000

21| Viscosity Index 13.47 13.47
= COMPOSITION

24
[55] Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
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 2496.0588 * 0.8587 * 40044.0224 * 0.7307 * 133.7502 * 0.7983 *
23| Ethane 2441702 * 0.0840 * 73421733 * 0.1340 * 20.6425 * 0.1232 *
30| Propane 87.2036 * 0.0300 * 3845.4189 * 0.0702 * 7.5805 * 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 2006.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
ﬂ COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LiQUID VOLUME
a8 (kgmole/h) (ka/h) FLOW (m3/h) FRACTION

38| Methane 2496.0588 0.8587 40044.0224 0.7307 133.7502 0.7983
40| Ethane 2441702 0.0840 73421733 0.1340 20.6425 0.1232
41| Propane 87.2036 0.0300 38454189 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 2006.7880 1.0000 54800.0000 1.0000 167.5372 1.0000
46
| K VALUE

48 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

49 Methane — —_ -
50 Ethane - — e
51 Propane - - -
52 n-Butane - —_ -
53 n-Pentane - - -
54 Nitrogen — — -
= UNIT OPERATIONS

57 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

58| Compressible Gas Pipe: CGP-100

59
;‘ UTILITIES

61 ( No utilities reference this stream )

62

63] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 2 of 3
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(i1} Case Name: gasoducto gas natural_condiciones salida ecuacion IGT.hsc

| 2 | LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: Sl

T aspen e

? Date/Time: Sun Apr 19 17:15:42 2015

e . ) Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: 1 (continued) _
8 Property Package: Peng-Robinson

% PROCESS UTILITY

11

12

m DYNAMICS

14| Pressure Specification  (Active): 513.9 kPa *

15| Flow Specification (Active) I Molar: 2907 kgmole/h | Mass: 5.480e+004 kg/h * | Std Ideal Liq Volume: 167.5 m3/h

% User Variables

18]

i NOTES

20

21| e

> Description

23

24 |

25|

26

27 |

28|

29|

30

31

32

33|

34

35|

36 |

37 |

Ed

394

404

4]

223

)

44}

4]

48

m

48|

ﬁ

50

51

B

53

54

B

56 |

57|

58|

59|

60|

61

62

63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.2 (24.0.0.7263) Page 3 of 3

Licensed to: LEGENDS

* Specified by user.
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Anexo 25. Diagrama de flujo del proceso propuesto por Acufia-Diaz (2014) en su
Rica. (Para facilidad ver archivo pdf adjunto)
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Anexo 26. Disefo del regasificador propuesto por los autores.
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Anexo 27. Localizacion de la terminal de importaciéon de Gas Natural Licuado en
Puerto Moin, Limén, segun Acufia-Diaz (2014)%.
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98 Figura tomada de Acufia-Diaz, O. (2014), Estudio de prefactibilidad técnico y financiero
para evaluar la conveniencia de una terminal de importacion de gas natural licuado en las

cercanias del puerto Moin, Limén, p. 89.
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