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“INTRODUCCION”

Debido al gran avance tecnoldgico que ha surgido en los ultimos
50 afos, la demanda de energia ha aumentado de la misma manera.
Como f uente d e en ergia b ase, tenemos el p etréleo y s us d erivados
quienes han cumplido con su papel, pero siendo un recurso no renovable
hemos b uscado formas diferentes para compensar el uso e xcesivo del
mismo, esto dio origen a las fuentes alternativas de energia tales como
la solar, edlica, mareomotriz, hidraulica, geotérmica, etc. las cuales son
fuentes de energia renovables. Al ser tan grande esta demanda el uso
Unicamente de las e nergias renovables n o se ria su ficiente p ara
abastecerat odos, p ore so e stasf uentesd e e nergia nos on las
principales. Entonces al disminuir las reservas mundiales de petrdleo a
la v elocidad en la que hoy en dia e stamos viviendo, una al ternativa
energética que aparte de ser mucho mas limpia que el petrdleo y sus
derivados, es abundante y puede satisfacer la demanda energética, es el
uso de gas natural. La industria del gas natural esta creciendo no solo
en términos de cantidad sino también de aceptacidon entre las personas
por eso es importante hacer énfasis en ello ya que en un tiempo no muy

lejano podria sustituir al petréleo como fuente principal de energia.



Por tal motivo, los objetivos de este trabajo son:

e Establecer una diferencia Técnica y Econdmica de las tecnologias
de vaporizacién Rejilla Abierta y Combustion Sumergida.

e Plantear una visidén generalizada del uso del gas natural, asi como
de su proyeccién a futuro.

e Exponer unav isibn m asam pliaso brel ast erminalesd e
regasificacion.

e Mostrar el proceso de v aporizacion d el g as n atural licuado, asi
como lo que esto implica.

e Dar a conocer de forma mas detallada los principales equipos de

vaporizacion, Rejilla Abierta y Combustion Sumergida.



ANTECEDENTES



“ANTECEDENTES”

l. EL GAS NATURAL

El g as n atural en su mayoria e std c onformado p or m etano ( CH4) vy
dependiendo d es u p rocedencia p uede c onteneru nam ezclad e
hidrocarburos m as p esados hasta | legar a p entanos ( CsHi2). E s un
combustible de origen fésil que se encuentra en el subsuelo, y procede

de la descomposicién de materia organica.

Como consecuencia la busqueda de alternativas e nergéticas se v uelve
necesaria para continuar con un desarrollo para México. Como busqueda
de nuevas fuentes de energia, el gas natural se vuelve una excelente
opcidn ya que existe una gran disponibilidad de este recurso. Como se
muestra en la Figura 1.1 donde se muestran las reservas mundiales de
petréleo que son considerablemente mas bajas que las de Gas Natural

(Figura 1.2).



Figura 1.1 Mapa de las reservas de petrdéleo a nivel mundial a enero del 2008



Figura 1.2 Mapa de las reservas de gas natural a nivel mundial a enero del 2008



Elu sod el g asn atural e s muy v ariado, pu ede u tilizarse de sde
combustible para la industria manufacturera, para calentar agua, cocinar
cemento, c omo una fuented ee nergia limpiap arae sterilizar
instrumentos, asi como, en la industria petroguimica y de manufactura

para producir hidrogeno, azufre, carbén negro y amoniaco.

El g as n atural se co nsidera am bientalmente am istoso y limpio en
comparaciéon con otros combustibles fdsiles debido a que las emisiones
del d ioxido d e a zufre ( SO2) y d el didéxido d e c arbono ( CO3) s on
considerablemente m s p equefas. El g as n atural se e ncuentra e n
reservas dentro de la corteza terrestre bajo presidén ya sea disuelto en
hidrocarburos mas pesados, en agua o de forma de bolsas de gas. Como
el petrdleo y el gas se forman por procesos naturales similares ambos se
encuentran, e n m uchas o casiones j untos e nr eservas b ajo t ierra.
Después de que poco a poco se va formando en la corteza terrestre el
gas natural y el petréleo lentamente fluyen a través de los poros de las
rocas. Como usualmente estas rocas p orosas estan llenas de agua, el
petréleo y el gas natural (mas ligeros que el agua) contindan migrando
atravésd el acorteza h asta e ncontrar p iedras n o p orosas g ue se
conviertene n las p aredesd el osy acimientos. El g as n atural e s
considerado poco como un recurso no renovable debido a que existe un

gran numero de fuentes desde donde se puede obtener.



Como ya se vio, el gas natural tiene un gran niumero de ventajas como
combustible tales como la limpieza, su disponibilidad y la gran cantidad
de lugares de donde se p uede comercializar que es donde realmente
esta el negocio del gas natural. Para hacer llegar el gas natural a todo el
mundo, el transporte del gas natural se hace primero licuando el mismo,
es decir, se lleva a un estado liquido disminuyendo su temperatura y asi
evitar m anejar g randes p resiones ( que co nllevan un gran riesgo), se
trabajaa -163 °C aproximadamente. U nav ez licuadoe | g as se

transporta en unos barcos especiales [lamados metaneros los cuales se
dirigen a p lantas o terminales R egasificadoras | as cu ales convierten el
gas natural de estado liquido a estado gaseoso. De manera esquematica
la trayectoria que determinada como la cadena de valor se puede ver en

la Figura 1.3.

Figura 1.3 Trayectoria del gas natural desde su produccién hasta

el consumo



Il. TERMINALES REGASIFICADORAS

Una t erminal R egasificadora, co mo y a se h abia m encionado, tiene la
finalidad de recibir a los buques metaneros donde se transporta el Gas
Natural Licuado (GNL), vaporizar el mismo y asi a través de una red de

gasoductos llevar este insumo a los consumidores.

Una terminal Regasificadora de manera muy general consta de tanques
de almacenamiento, un re condensador, un compresor p ara el boil-off,
gue es una pequefa cantidad de GNL que se alcanza a v aporizar, un
sistema d e bombeo y los v aporizadores, tal como se muestraen la
Figura 1.4. Estas plantas trabajan 365 dias al afio y debido a esto deben
tener equipo de relevo para cuando sea necesario mantenimiento de la

misma.

El proceso de regasificacidon se lleva a cabo de la siguiente manera:

e Descarga del GNL

Una vez que los metaneros se co nectan a u nos b razos d e d escarga,

equipos especiales que sirven de conexién entre las lineas que van de

10



los tanques de almacenamiento al buque, Figura 1.5, se descarga el GNL

a través de las lineas que conectan los brazos y los tanques de

Figura 1 .4 Diagrama d e p roceso si mplificadod e u na p lanta

Regasificadora
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Figura 1.5 Brazos de descarga

almacenamiento, los cu ales tiene u na cap acidad g ue varia entre | os
85,000 m*® y los 145,000 m®. La tasa de descarga va desde | os 10-

12,000 m3/h utilizando ocho bombas que van dentro de los buques.

Los buques metaneros son embarcaciones especialmente disefiadas para
el transporte de GNL manteniendo las condiciones necesarias para evitar
su vaporizaciéon. Estos pueden ser de dos tipos diferentes de acuerdo a
la forma de almacenamiento del GNL, puede tener un diseno esférico o
un d isefio d e me mbrana. L os d e d isefio e sférico co ntienen v arios
depdsitos co nstruidos con base en una aleaciéon de aluminio que a su
vez van aislados (Figura 1.6); por otro lado lo de disefio de membrana

contiene depdsitos con una cubierta interior denominada membrana de

12



acero corrugado y e xpandible, sobresalen por |a estructura p rismatica

gue se alcanza a ver en el buque (Figura 1.7).

Figura 1.6 Buque metanero de disefio esférico

Figura 1.7 Buque metanero de disefio de membrana

13



Durante la descarga se genera algo de vapor en los tanques de descarga
el cual es devuelto a los buques a través de una linea y brazo especial
para m antener asi una p resién p ositiva en los tanques dentrode | os

buques.

e Tanques de Almacenamiento

Dadas | as capacidades del ast erminales d e r egasificacion, s on
necesarios d os t anques d e a Imacenamiento n ormalmente co nectados
entre ellos, utilizando uno para recibir el GNL de los buques y otro para
descargar a | at erminal r egasificadora cuyacap acidadd e
almacenamiento se sitlia entro 40,000 y 200,000 m®. Actualmente se
procura tener tanques de mayor capacidad y un menor nimero de ellos

para reducir costos.
Las principales caracteristicas de este tipo de tanques son:

- Las conexiones se encuentran en el techo.

- Pueden llenarse por arriba o por abajo.

- En su interior se encuentran las bombas de extraccién.

- Tienen sistemas de control de presidon (evitar boil-off).

- Disponen de sondas de nivel, densidad y temperatura.

- Los m aterialesd e c onstruccion s on h ormigdén, a cero

niquelado, acero inoxidable y aluminio.
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- Los m ateriales d e aislamiento so n p erlita e xpandida, fibra

mineral, “celular glass” y PVC.

Existen cuatro tipos de tanques almacenamiento, que varia de acuerdo

al terreno y ubicacién del la terminal:

1. Tanques de contencién simple (Figura 1.8).
2. Tanques de contencion doble (Figura 1.9).
3. Tanques de contencion total (Figura 1.10).

4. Tanques de membrana (Figura 1.11).

Los tanques de contencidon simple (Figura 1.8) tienen paredes internas
de acero niquelado al 9% el cual estd rodeado por una pared externa de

acero al carbon que soporta el aislante utilizado en el
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Figura 1.8 Diagrama (A) y fotografia (B) de un tanque de contencién

simple
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espacio an ular e ntre e stas d os p aredes. A Un si endo d e co ntencion
simple, e stos t anques tienen una z ona d e c ontencidon p ara e vitar

derrames.

Los tanques de contencidn doble tiene las mismas caracteristicas que los
de contencidén simple, sélo que en lugar de la zona de contencidn, tiene

una pared exterior de concreto.

Por otro lado los tanques de contencién total es muy similar al tanque
de contencidén doble con la caracteristica de que el tanque interior esta
sellado y contiene un techode concreto el cual permite t rabajar a
presiones mayores. Existen también (aunque no es tan comun) utilizar
tangques metalicos dobles, es decir, que tanto el tanque interior como el
exterior sean d e a cero niquelado siempre y cuando p uedan c ontener

tanto el liqguido como los vapores que se lleguen a generar.

Por Ul timo, los t anques d e me mbrana s on t anques d e c oncreto g ue
contiene una membrana en las paredes interiores de acero inoxidable, la
cual e sta aco plada al t anque d e co ncreto, e sta m embrana t iene la
peculiaridad de encogerse y expandirse de acuerdo a la temperatura por

lo que usualmente este tipo de tanque se construyen bajo tierra.
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Figura 1.9 Diagrama (A) y fotografia (B) de un tanque de contencién

doble
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Figura 1.10 Diagrama (A) y fotografia (B) de un tanque de

contencion total

19



Figura 1.11 Diagrama (A) y fotografia de un tanque de membrana
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El utilizar cualquiera de estos tipos de tanque de pende del capital, los
costos d e o peracidn, e | e spacio d isponible y f actores e xternos t ales

como ataques con misiles o con pequenas aeronaves.

e Manejo del los vapores generados (boil-off)

En op eracion normal se generan v apores ( boil-off) tanto en el tanque
como en |l as lineas, esto debido a un intercambio de energia con |l os
alrededores. E | boil-off pasaat ravésd eu ne quipo Illamado
recondensador para comprimirse y volverse a licuar, aun teniendo este
equipo a v eces e s n ecesario purgar | as lineas q ue arrastran algo d el
vapor, para esto se debe tener un sistema de venteo o un quemador
para evitar que la presion en las lineas au mente considerablemente y

ocasione alguna explosion.

e Bombas Primarias

Las b ombas p rimarias (Figura 1. 13) son aq uellas q ue se e ncuentran
dentrod e lost anques d e a Imacenamiento, e stas b ombas operan
totalmente s umergidasen G NL.E stasb ombasd ebent enerl a
caracteristica d e ex traerse sin n ecesidad d e v aciar e | t anque, d eben
contar con protecciones eléctricas por bajo o alto consumo y no deben

operar con caudales bajos.
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e Recondensador

El Recondensador (Figura 1.14) sirve para volver al estado liquido el gas
de boil-off, es un recipiente en el que se mezclan los vapores con GNL

subenfriado a través de anillos perforados de acero al carbon.

Figura 1.13 Bomba primaria
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Figura 1.14 Recondensador

e Bombas Secundarias

Las bombas secundarias (Figura 1.15) se utilizan para llevar el GNL del
relicuador a los vaporizadores a una presion propia para las lineas. Estas
estan co locadas e n e | interior d e u n r ecipiente e nterrado u tilizando

motores sumergidos en el GNL.
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Figura 1.15 Bomba secundaria

e Vaporizadores

Los equipos de vaporizacion son la parte central de la terminal ya estos
son los que se encargan de cambiar todo el GNL en gas natural para
poderse i nyectar en losg asoductoso d irectoe n los cam iones

distribuidores. Existen diferentes tipos de vaporizadores de acuerdo a la
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norma N FPA-59 ( National Fire P rotection Association) se clasifican los

vaporizadores de acuerdo a la Figura 1.15.

Figura 1.16 Tipos de vaporizadores de acuerdo a la NFPA-59

VAPORIZADORES
(NFPA-59)

Vaporizadores con Fuente
de Calor ‘

Vaporizadores

Ambientales

Vaporizador de Proceso

Vaporizadores con Fuente

Vaporizadores con Fuente

Vaporizador de Rejilla

Vaporizador de Fluido

de Calor Integral de Calor Remota Abierta Intermedio
iy . Vaporizador con Bafio de Vaporizador de Tubos y Vaporizadores de
Combustion Sumergida Agua Coraza Termosifén
Vaporizador con Fluido Vaporizador Integrado
Intermedio con Vaporizador de Aire Aire Ambiente con un
Calentador a Fuego Ambiente Sistema de Recuperacion
Directo de Residuos de Calor
Vaporizador Integral de
) Combustion Sumergida
Vaporizador con Torre - 0 Un S 6

Inversa de Enfriamiento

Recuperacion de Residuos
de Calor
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I11. EL GAS NATURAL EN EL MUNDO

Actualmente e | gas na tural ha ido g anando f uerza como fuented e
energia e n Mé xicoy e | m undo de bido a | a bl squeda de f uentes
alternativas de e nergia con el fin d e tener co mbustibles mas limpios,
eficientes, econdmicos y de facil obtencion. Debido a que ha tenido gran
impacto en los sectores productivos y de consumo (de manera directa o
indirecta), e | g as n atural e std encaminado a se r el co mbustible d el
nuevo s iglo. L as car acteristicas q uel od efinenas iso nsu g ran
disponibilidad y lo amistoso que es con el m edio am biente, f actores
fundamentales p ara | ograr u n d esarrollo su stentable, au mentar | a
productividad d e la industriay asi generare mpleosp araq uel a
economia nacional crezca. Para esto se necesita un fortalecimiento del
mercado interno a través del reforzamiento de la capacidad productiva,
el desarrollo de la infraestructura y la busqueda de inversidon nacional y

extranjera.

A nivel mundial el consumo d e g as n atural ha visto un incremento,
siendo este el tercer energético mas utilizado después del petrdleo y del
carbon, como se muestra en Figura 1.16. Particularmente en afio 2003

el consumo mundial de gas natural fue de 250,686 mmpcd (millones de
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pies cubicos diarios), una cifra que representa un aumento del 24.8% en

el consumo, comparado con las cifras una

Figura 1.17 Principales fuentes de energia en el mundo

década at ras. E stados U nidos s iendo e | mayor co nsumidor d e g as
natural disminuyo su demanda en el afio 2003 un 3.5% comparado con
el afno 2002, esto debido a la volatilidad que presento el precio del gas
natural e n e stosaft os peroad nco n e sto, ab sorbe el 29.4% dela
produccion total. Por otro lado las regiones de Asia Pacifico y Europa han
aumentado su participacion en el consumo de este insumo. Gracias al
crecimiento de su economia asi impulsando esta demanda sobre todo en

paises como India, China, Malasia, Corea del Sur y Tailandia, la Figura
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1.17 muestra este crecimiento p or regiones d esde 1993 al 2003.De
manera similar, México ha mantenido una tendencia ascendente en el
consumod egasnaturalgueenelano?2 003aumentdun 6.3%
ubicandose en el décimo lugar dentro de los paises de mayor consumo

(Figura 1.18).

Figura 1.18 Consumo por regiones de gas natural de 1993 al 2003
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Figura 1.19 Principales consumidores de gas natural en el mundo

La demanda de gas natural ve aumentando, en promedio un 1.9% anual
entre 2001 y 2015%, aunque no siendo un crecimiento uniforme se prevé
que e | m ayor cr ecimiento se d ard e n p aises e n v ias d e d esarrollo
alcanzando hasta un promedio de 2.5% anual mientras que en paises
industrializados donde ya |l a i ndustria del gas n atural es madura ( tal
como E stados U nidos) s e e spera u n crecimiento p romediod e 1.8%

anual. E ste cr ecimiento e n la d emanda d el g as n atural d ebera e star

! prospectiva del mercado de gas natural 2004-2015, Direccién General de Planeacién Estratégica, Secretaria
de Energia, 2004, p. 28.
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acompafiado por un aumento en las inversiones, tanto en exploracion y
explotacion c omo e ne | d esarrolloe n g asoductosy p ore ndee n

terminales Regasificadoras de GNL.

En México, en el afio 2003, la Comision R eguladora d e E nergia ( CRE)
establecid los requerimientos minimos de seguridad relativos al disefio,
construccién, operacion y mantenimiento de plantas de almacenamiento
y p rocesamientod e G NL, p ublicadose n la N OM-013-SECRE-2003
aplicable e n instalaciones en tierrafirmetantoen lacostacomoen
tierra adentro, asi como en plantas costa afuera. Debido a la reciente
legislacion el negocio de regasificacion de GNL esta comenzando, como
se muestra en la Figura 1.20 ya existen proyectos para la construccion

de plantas Regasificadoras en diferentes partes del territorio mexicano.

Figura 1. 20 Proyectos de t erminales R egasificadoras de GNL en

México
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“DESCRIPCION DE LAS TECNOLOGIAS”

Las diferentes plantas Regasificadoras que e xisten e n la act ualidad
tienen la misma estructura en cuanto a proceso, con algunas variaciones
dependiendo del lugar donde se encuentren, la capacidad de la misma,
las condiciones de entrega del GN, etc., son los vaporizadores la parte
esencial en | a que difieren. A si c omo e xisten vaporizadores m uy
diferentes, ex isten t ecnologias g ue co mbinan d iferentes e quipos p ara

procurar la maxima vaporizacidon con el menor gasto energético posible.

Los equipos de vaporizacién en general son equipos de transferencia de
calor, tal como lo es un cambiador de tubos y coraza o uno de placas. La
principal d iferencia q ue e xiste e ntre la gr an ga ma de e quipos de
transferencia de calor y un vaporizador, es la que la funcion especifica
del v aporizador, siendo el cam bio de fase del fluido de proceso, e ste
cambio de fase se da cediendo energia de parte del fluido de servicio
(donde podemos encontrar un gran numero de sustancias, desde el aire,
agua hasta alguna mezcla de etilenglicol-agua, de pendiendo de lo que
se necesite) para que, debido a esta transferencia, se dé un cambio de

fase de liquido a vapor por parte del fluido de proceso.
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l. VAPORIZADOR DE REJILLA ABIERTA

Los vaporizadores de Rejilla Abierta ORV (Figura 2.1), por sus siglas en
ingles ( Open R ack Vaporizer), u tilizan ag ua a t emperatura am biente
como Unica fuente de calor para producir la vaporizacion del GNL, esta
agua se deja escurrir por la parte externa de los tubos por donde pasa
el GNL, formando una pelicula, que por diferencia de temperaturas, se
da una transferencia de calor, del agua (cuya temperatura es mayor) al

GNL.

El material del que normalmente estan formados estos vaporizadores es
de una aleacién de aluminio, que gracias a gran resistencia mecanica a
bajas t emperaturas, su f acil m anejo ( trabajo d el aluminio) y su alta
conductividad t érmica. Este si stema de v aporizacidon co nsiste e n u n
cabezal hecho de aluminio y un panel conductor de calor que consiste en
un conjunto de tubos intercambiadores de calor acomodados en hileras

formando una cortina.

Los v aporizadores d e rejilla a bierta e stan conformados p or d iferentes
paneles, los cuales a su vez forman grupos de paneles dentro del mismo
equipo, | o qu e pe rmite u na gran flexibilidad de operacionyaquese

puede ajustar la cantidad de pa neles dentro del equipo. L os pa neles
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estan r ecubiertos co n una a leaciéon de z inc-aluminio para evitar| a

corrosion contra el agua de mar.

Para op erar este e quipo, el agua de mar se alimentaat ravésde un
distribuidor colocado en la parte superior del equipo. El agua escurre a
través de los paneles y es colectada en |a parte inferior para después
ser conducida y descargada de vuelta al mar. Al fluirelagua de mar
sobre |la superficie externa de los tubos se produce |a vaporizaciéon del
GNL que fluye (a contracorriente) desde la parte interior enfriando asi el
agua gracias al fenomeno de transferencia de calor, asi el GN aumenta
su temperatura en 40 °F. El mismo efecto ocurre solo que en sentido
opuesto con el agua, la cual se enfria procurando que |a diferencia de
temperatura de la entrada y salida no sea mayor a 15 °F, obteniendo asi
GN a una temperatura aproximada de 5 °F (-15 ©C) dependiendo de las
condiciones c limaticas las c uales a fectand em anerad irecta la

temperatura del agua de mar.

Siendo el agua de mar el unico fluido de servicio (y la principal fuente de
calor), debe tener un minimo en cuanto a su calidad por eso se hace
pasar primero por unas pantallas de ad misidon para remover impurezas

antes de que sean bombeados al vaporizador. Aln teniendo las pantallas
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de admisién antes de cada bomba, como medida preventiva se inyecta
hipoclorito (NaClO) de sodio a la succién para controlar el crecimiento de
algas en el sistema. Debido a |a gran cantidad de agua que utiliza este
equipo se deben tener en cuenta las normas y reglamentes que regulen
las condiciones en las que debe estar el agua para ser descargada en el

mar para evitar el deterioro de la vida marina.

Los v aporizadores d e rejilla abierta son co nsiderados e quipos d e b ajo
riesgoy aq uen ot iene piezas m ovibles e n co ntactoco ne | fluido

combustible y no tiene fuentes de ignicion.

Se debe tener mucho cuidado en el flujo del agua ya que para obtener
la vaporizacion deseada y asi evitar la formacion de hielo en los paneles
disminuyendo el rendimiento del vaporizador. Si el hielo formado hace
que la vaporizacién sea mayor que lo niveles minimos ace ptables, se

tendran que remover los paneles afectados para ser descongelados.

Usualmente el mantenimiento requerido para los vaporizadores de rejilla

abierta es de una vez al ano.
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Las p rincipales car acteristicas d e los vaporizadores d e r €jilla ab ierta

(ORV) son:

Operacion sencilla y facil mantenimiento, gracias a su estructura
simple.

Estabilidad en el mecanismo de transferencia debido a la pelicula
formada por el agua de mar al escurrir por los tubos.

Gracias a su e structura en p aneles, se p uede revisar el e quipo
durante su operacion.

El n iveld eru ido p roducidoe su np ocom ayorq uee ne |
vaporizador de combustidon sumergida pero dentro de | os niveles

permisibles.

Algunas de las desventajas que afectan la viabilidad y el uso de estos

equipos, aun teniendo una fuente de calor sin costo, son:

Existe un g ran riesgo que la vida marina afecte los e quipos que
estdn encontactoconelaguademar,ap esardetodas|as
precauciones y recomendaciones que se hacen.

La descarga de agua 15 °F menor a la entrada, puede afectar a la

vida marina de la regién donde sea descargada.
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El uso de biocidas como el cloro para evitar el crecimiento de vida
marina en los equipos puede afectar a | a vida marina donde sea
descargada el agua.

La potencia de las bombas marinas hace que aumente mucho el
costo capital y de operacion.

La calidad del agua debe de ser tal que no contenga sdlidos con un
diametro mayor a los 2 mm para mantener un flujo constante a
través d el distribuidor (en la p arte superior d el e quipo). Dela
misma manera, los solidos suspendidos no deberan exceder las 80
ppm vy el pH debera estar entre 7.5y 8.5.

Debido a que el recubrimiento de zinc-aluminio de los tubos e s
susceptible al ataque d e m etales p esados, p rincipalmente co bre

**), laca lidad d el ag ua m inimizar la

(Cu**) y me rcurio ( Hg
cantidad de estos iones metdlicos. Se debera volver a aplicar el
recubrimiento de manera periddica (dependiendo de la calidad del

agua).

37



Figura 2.1 Diagrama de un vaporizador de Rejilla Abierta

IT. VAPORIZADOR DE COMBUSTION SUMERGIDA

A diferencia de | os vaporizadores de rejilla abierta, los de Combustién
Sumergida ( Submerged C ombustion Vaporizero S CV), F igura 2.2,
tienen como fuente de calor la quema de gas natural y requiere de un

soplador eléctrico para la alimentacion del aire de combustion.

38



Los vaporizadores de combustién sumergida contienen al GNL en tubos
de a cero inoxidable en un b afio de agua juntoa un quemador. L a
combustion del gas se da Unicamente en un quemador debido a que es
mas econdmico y asi se pueden mantener bajas las concentraciones de
NOyx y CO. Los gases de combustion son burbujeados al bafio de agua
(que contiene lo tubos porlos que fluye el GNL) y asi aumentar su
temperatura para que el calor cedido al agua produzca la vaporizacién
del GNL debido a la transferencia de calor al mismo. El bafio de agua se
mantiene c onstante d ebido a g ue c ontinuamente s e estd q uemando
combustible. Las dos fases que se forman dentro del equipo fluye entre
los t ubos, g ue au nado a la a Ita v elocidad q ue lleva es te b urbujeo
produce un mejor contacto con la superficie de los tubos por donde fluye

el GNL minimizando la formacion de hielo.

El arreglo de tubos por donde fluye el GNL es un serpentin conformada
por varios tubos puestos de forma horizontal. Los gases de combustion
después de pasar a través del agua son descargados a la atmosfera por
una chimenea corta; la temperatura a la cual se descargan estos gases

es de aproximadamente 80 °©F (27 ©C).
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La gran eficiencia del este tipo de vaporizadores recae en el fendmeno
de condensacion del vapor de agua producido en la combustién. Ya que
el co ntacto e s directo ( entre los g ases d e co mbustiony el bafode
agua), la mayor parte del calor producido es transferido directo al agua,
y asi los tubos por donde fluye GNL, lo que le da una gran versatilidad al
equipo para responder a cambios en la temperatura de entrada del GNL,
en el flujoy paracuandose necesite h acer algun arranque o p aro

rapidos.

Como ya se menciono, el vapor de agua, producto de la combustion, se
condensa en el bafio de agua donde se encuentran los tubos por donde
fluye el GNL, esto tiene como consecuencia el aumento en el volumen
de agua contenido en el equipo; son aproximadamente 22 gpm los que
se producen por el efecto de condensacion (por cada equipo con una
capacidad d e vaporizacion d e 200 MMscfd), la cu al d ebe se r t ratada
antes de desecharse, esto ya que debido al contacto del agua con los
gases se producen acidos (carbonico, nitroso, nitrico, etc.) en el bafo.
Para disminuir el efecto d e e stos & cidos e s necesario un m onitoreo y
control c onstante d el pH del bafio d e a gua p rocurando tenerun p H
minimo de 6. Usualmente lo que se usa es anadir al vaporizador agua
con una pequena cantidad de cloro, esto para evitar la corrosion en la

red de tubos de GNL.
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Este tipo de vaporizadores son disefiados para utilizar gas natural a baja
presion como combustible, el cual p uede provenir del boil-off o d e la
linea de salida de gas de la planta regasificadora. Otra alternativa para
usarse co mo co mbustible e s la mezcla d e g ases mas p esados ( por

ejemplo gas LP) con el gas natural.

Algunas de las principales caracteristicas de estos vaporizadores son:

e Sut amafio, e sp equefiog raciasa su g rancap acidadd e
transferencia de calor.

e La se guridad, d ebidoa g ue el guemador e sta se paradodel a
camara de vaporizaciéon del GNL.

e El continuo calentamiento d el b afio d e ag ua permite un rapido
comienzo de la vaporizacién.

e Tiene una gran eficiencia térmica debido al contacto directo entre
los gases de combustion y el agua de calentamiento, y gracias a la

gran turbulencia del agua en circulacion.
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Aln siendo un e quipo con una gran eficiencia térmica y versatilidad,

existen algunas desventajas que presenta:

Utiliza aproximadamente el 1.3% del GNL que se vaporizd, lo
que aumenta sus costos de operacién.

Es n ecesario un so plador co n la ca pacidad su ficiente p ara
proveer el aire necesario para producirse la combustién y llevar
los gases a través del bano de agua (tipicamente es mayor a
los 600 HP).

Existe un riesgo innato al tener un quemador y debido a que la
camara de ignicién es un tamafo considerable, en terminales
mar adentro donde no se cuenta con mucho espacio.

Se produce gran cantidad de gases de efecto invernadero (NOy,
CO,,C 0O,e tc.),d ondesu r educcibne st écnicay

econdmicamente poco viable.
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Figura 2.2 Diagrama de un vaporizador de Combustion Sumergida
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“EVALUACION TECNICA DE LAS TECNOLOGIAS”

Los p rincipales asp ectos t écnicos d e | os cu ales depende el m ayor
aprovechamiento de las tecnologias de regasificacion que se estudiaron,
fueron englobados de acuerdo a diferentes alcances tales como recursos

utilizados, operacién y mantenimiento.

Siendo considerados los vaporizadores antes que otra cosa, equipos de
transferencia de calor, su eficiencia se considera en definicién como la
eficiencia de un intercambiador. La eficiencia por definicion es el 6ptimo
uso d el os r ecursos d isponibles p ara la ob tencién d e u n re sultado
deseado, que en el caso de un equipo de transferencia se define como
“...la razén de la cantidad de calor removido a un fluido a la maxima que

"l es decir, la capacidad mdxima real de energia

puede ser removida
que un fluido le puede transferir a otro, que por efectos de maquinas

reales se sabe que no se puede llegar a una eficiencia del 100%.

Debido a que los vaporizadores estudiados en fundamento son iguales,

en su operacion difieren de gran manera. Por un lado los vaporizadores

! Kern, Donald Q. “Procesos de Transferencia de Calor’, CECSA, México, 2004, p. 208
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de r ejilla ab ierta ( ORV) lo que h acen e s e scurrirag ua p or | a p arte
externad e los tubosp ord ondep asae |G NL,e n un a rreglo a

contracorriente; m ientras q uel os v aporizadoresd e c ombustion
sumergida (SCV) como fuente de calor utilizan los gases de combustion
provenientes d e u n guemadory el b afodeaguaen el gueestan
sumergidos (todo integrado en el mismo e quipo), esto a su vez tiene
como consecuencia que el tipo de mantenimiento para cada equipo sea
diferente y con una regularidad diferente, por una parte el flujo de agua
de los vaporizadores de rejilla abierta (ORV) tiene una influencia directa
en la cantidad de hielo que se producen en la red de tuberia de GNL y
asi en la frecuencia de su mantenimiento, mientras que por otro lado,
en | os vaporizadores d e co mbustion sumergida ( SCV) los g asesd e
combustidon a | e star e n co ntacto con e |l ag uay p roducir d iferentes
acidos, o bligaau nt ratamiento co n cl oro el c ual tiene un e fecto
corrosivo ( por eso se utilizan concentraciones muy pequefias de cloro)
en los tubos, que como consecuencia el mantenimiento podra nos ser

muy regular pero si mas costoso.

Para e | co rrecto f uncionamiento d el as d iferentes t ecnologias d e
vaporizaciéon se debe contar con diferentes servicios tanto de agua, aire,
energia eléctrica y del mismo combustible (en el caso especifico de los

vaporizadores de combustiéon sumergida).
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El uso de servicios en cualquier planta de proceso es esencial ya vienen
siendo todos los subprocesos que nos permiten transformar |a materia
prima. E xisten casosenl os quel oss ervicios forman p arted eu n
subproceso donde se les consideran lo fluidos principales (o de proceso)
y es la conjuncidon d e estas redes d e su bprocesos | as que co nforman
procesosm asg randesd ondes ep rocuraob tenere |Im ayor

aprovechamiento de los recursos.

Debido a que se manejan en el mercado d iferentes m ezclas de G NL
(Kenai, A ustraliay G orgon),se t omaral am ezclap obre cu yas

caracteristicas son:

Tabla 3.1. Composicién del GNL

COMPONENTE | UNIDAD PM X*PM
Metano 99% 16 15.89
Etano 0.28% 30 0.084
Propano 0.20% 44 0.088
n-Butano 0.05% 58 0.029
i-Butano 0.04% 58 0.0232
n-Pentanos 0.01% 72 0.0072
i-Pentanos 0.01% 72 0.0072
Nitrégeno 0.10% 28 0.028
PMiotal 16.16
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Porotrol adoe la guade martiene unac omposicion g ue incluye

diferentes sa les d isueltas. A p artir d e e sta co mposicion se calcula el

peso molecular del agua de mar para obtener un calculo mas preciso del

vaporizador.

Tabla 3.2. Composicidon y peso molecular del agua de mar

En un litro de

agua de mar masa (gr)| Xmasa |PM (kg/Zkmol) X*PM
Cloruro de 24 2.34E-02 58.44 1.37E+00
sodio

Cloruro de 5 4.88E-03 95.21 4.64E-01
magnesio

Sulfato 4 3.90E-03 141.98 5.54E-01
neutro de

Cloruro de 1.1 1.07E-03 110.98 1.19E-01
calcio

Cloruro de 0.7 |6.83E-04 74.55 5.09E-02
potasio

Bicarbonato 0.2 1.95E-04 83.99 1.64E-02
de sodio

Bromuro de 0.096 |9.37E-05 102.9 9.64E-03
sodio

Acido boérico 0.026 |2.54E-05 59.81 1.52E-03
Cloruro de 0.024 |2.34E-05 158.52 3.71E-03
estroncio

Fluoruro de 0.003 |2.93E-06 41.98 1.23E-04
sodio

Agua 989.851 |9.66E-01 18 1.74E+01
destilada

SUMA 1025 1 19.971

Entonces el peso molecular del agua de mar es: 19.971 g/gmol.
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l. VAPORIZADOR DE REJILLA ABIERTA

La forma en la que esta conformada este equipo de vaporizacion (como
ya se explicd en el capitulo anterior) como una serie de tubos y para
efectos practicos se puede considerar como un cambiador de doble tubo,
el cual consiste de dos tubos concéntricos, donde se colocara el fluido
frio ( GNL) e n la t uberia internay porla parte e xterna ird el fluido

caliente (agua de mar).

En cuestiéon t ermodindmica, basicamente loq ueo curree n el
vaporizador es muy sencillo, | a trayectoria d el calentamiento d el GNL
primero se da desde la temperatura de entrada al a temperatura de
saturacion (a las condiciones de presion del sistema); después se calcula
la e nergia n ecesaria p ara la v aporizacion co mpletadel GNLy p ara
finalizar, siendo y a g as n atural, calculamos | a energia n ecesaria p ara
aumentar su t emperaturad e lat emperaturad e sat uraciéna la
temperatura d e s alida g ue g ueramos, el requerimiento en ergético d e
este proceso estara disponible en el agua de mar, lo determinante aqui
es la cantidad de agua necesaria para llevar a cabo esta trayectoria, ya

gque como se habia explicado es el unico medio de calentamiento.
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Para poder realizar estos calculos es necesario plantear un balance de

energia:

Qeni = Qagua (3.1)

QGNL = Fmol * CpGNL * (Tsat - Tinicio) + Fmol * (Hrl;zol - HT‘;I.OZ) + Gmol *

Cpen * (Tfin - Tsat) (3.2)

Qagua = Amol * Cpagua * (Tent - Tsal) (3.3)

De este balance podemos despejar la Unica variable, el flujo de agua, ya
que las condiciones de salida estan determinadas, siendo 5 °C para el
GNLy 89°C para el agua. Entonces despejando de | a ecuacién 3.3 el

flujo molar de agua de mar:

— Qagua (3.4)
CPagua *(Tent—Tsal)

Amol

Sustituyendo 3.4 en 3.1, obtenemos:

_ QenL (3.5)

A =
mol Cpagua*(Tent_Tsal)
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Las condiciones del GNL son:

Tinicio= —162+ 273.15 = 111.15 K

Tog = —729+ 27315 = 200.25 K

Tgip = 9+ 273.15 = 278.15 K

P:.=80.72 am

_ kmol
Frgl = 25000— =

El calor especifico molar del GNL es:

kJ

El calor especifico molar del GN es:

kJ
kmol -K

Cpgy = 67.621
Las entalpias tanto del liquido como de vapor se obtuvieron a partir del
simulador H YSYS d adas las co ndiciones d e p resién, t emperatura y

composicion del gas natural:

H gusa 72—
lig= "~ ' kol
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— _8347373 K

H
vap kmol

Con estos datos podemos calcular la cantidad de energia necesaria para

que se dé la vaporizacion y calentamiento del gas natural, utilizando la

ecuacion 3.2:

QaNL = Frro | CPenL(Tsat ~ Tinicio) * (Hig — Hvap) + CPan'(Thin — Teat) |

kJ
QgL = 2561x 10° ™~

Ahora se cal culard el f lujo d e ag ua n ecesario para p roporcionar | a

cantidad de energia que el GNL necesita (previamente calculado), para

esto es necesario definir las condiciones de entrada y salida del agua:

Cp := 3993 )
g-K
M=1997 9
kmol
Cp-M
Cagug= o = 79.74

Tt = 25+ 273.15 = 298.15 K

Teg = 8+ 27315 = 281.15 K

kJ
kmol -K
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Utilizando la ecuacion 3.5, obtenemos el flujo de agua de mar necesario:

Q
Ay = GNL _1880x10° KMol
md " cp (Tert - Tl h
agua’ 'ent ~ 'sal
Arac = Ay ‘M = 3.772x 10° L
masa -~ “‘md = h

Dentro de los aspectos técnicos a considerar, se encuentra el calculo de
la capacidad de bombeo tanto de GNL como de agua de mar de acuerdo
a las can tidades n ecesarias p reviamente ca lculadas. El cdlculode la
capacidad de bombeo hace referencia a la potencia al freno y la cantidad

de bombas necesarias para cumplir con los requerimientos del sistema.

Con base en el teorema de Bernoulli, el cual es un balance de energia en
la tuberia, obtenemos la ecuacién del trabajo de flecha. La ecuacién de

Bernoulli:

Py VS2 _Pd de
;+zs+2—gc—wf_?+zd+2—gc+sz (3.6)

Despejando el trabajo de flecha:
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(P4—P)*144
—Ws =dT+ (Zy4—7Z,)+

VZ-VZ
2

-+ IH, (3.7)

Las pérdidas por friccion (ZH;) se calculan d e a cuerdo a la si guiente

ecuacion:

ZHf _ stsVsz + dedde

"~ 29.Ds  2g.Dg (3.8)
f LV

Hp = D, (3.8.1)
L,V?

Hyq = ’;g—dDj (3.8.2)

El factor de friccion de acuerdo al articulo “Compute friction factors fast

for flow in pipes”? se puede calcular de la siguiente manera:

¢ ¢ o
f= {—2 log % — %log (% + :Ti)” (3.9)

El nUmero de Reynolds:

D;pV

Re = —— (3.10)
0.0006714
Por ultimo la potencia al freno de la bomba se calcula:
WsW
BHP = s (3.11)
5507

Donde el flujo masico (W) se define:

? Olujtie, Zarko “Compute friction factors fast for floe in pipes”, Chemical Engineering, Diciembre 1981, p. 93.
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__ Qp
T 44838 (3.12)

El calculo de las condiciones de succién y descarga se tiene que realizar
de manera independiente, esto ya que los diametros difieren, siendo el
de succién mayor al de descarga esto para tener una mayor velocidad y

asi ayudar a que el fluido fluya en la direccidn correcta.

A partir del flujo molary con la densidad del GNL se calcula el flujo

volumeétrico:

kmol
Frg = 2500CT
kmol
m
F 3
Fug = — 2 —o475a4 T
h
PGNL

De a cuerdo a | f lujo v olumétrico ( en gpm) s et iene una v elocidad

recomendada para la tuberia, con base en "Rules of Thumb for Chemical

Engineers">:
1m® = 264.172.cal 60min = 1.h
F,~ -264.172
vol 3
ngm = T =4172%x 10 gpm

3 Branan, Carl, “Rules of Thumb for Chemical Engineers”, 3a Ed., Gulf Professional Publishing, USA, 2002.
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Con este flujo la velocidad recomendada es:
ft
Vrec =791 ;

A partir de esta velocidad podemos calcular un diametro de tuberia, en

funcién del flujo:

3 3
Im~ = 35315t

Fyg -35-315 &3
Fp= ————— = 9295 —
3600 S
4-Fg
dg = = 1223 ft
Ve

| 1.223ft = 14.676-in

El valor de los didmetros comerciales de una tuberia de acero inoxidable
cédula 40 (el material y la cédula son tales porque son los de mayor uso

en la industria).

Para el didmetro calculado de 14.676in, el didametro que se escoge es el
inmediato superior (en medidas comerciales), siempre y cuando cumpla
con | ar estriccion d e v elocidades r ecomendadas. E n e ste caso e |
diametro que se escoge es el de 16in, pero el didametro que se utiliza

para los célculos es el diametro interno:
diS = 1F in
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15in = 1.25t
2
A= 212 1207
4
Pt
Vem — —7574 1L
Atg S

Para el didmetro de la descarga, se escoge el inmediato inferior al de
succion, como ya se habia explicado, el cual es el de 14in, tomando el

diametro interior para los célculos:

did = 13.124 in

13.124in = 1.094-ft

2
Aty = % =094 ft°
F
it
Vg=— =989  —
Al

Como tanto la v elocidad d e su ccién como d escarga e stan d entro d el

rango permisible, los didmetros propuestos seran los que se utilicen.

Teniendo los diametros, se calcula la rugosidad relativa (Rr =&/D), la
cual depende del material de la tuberia, a partir de la rugosidad absoluta

(€):

Eacero = 005 mm
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0.05mm = 1.969x 10 °-in

— 3
1.969-10 _
Rigi= ————— = 1313x 10 *
OIis
1.969-10° 3 4
Rig =~ = 15x 10"
dig

El ca Iculo d el Reynolds t anto p ara su ccién co mo p ara d escarga, de

acuerdo a la ecuacion 3.10:

Kmd 3 3
m
MgnL = 16.1€ | kg = 2.205-1
PGNL MGNL 2205 Ib
pp = L _C - 26621 —
35.315 3
dicVgpq
Reg= ——— = ~392x10’
0.0006711 g
diyVyp
Rey = —o 4L 44771207

0.000671-u |

A p artird e la ru gosidad re lativa y el n iUmero d e R eynolds, p odemos
calcular el factor de friccién, de acuerdo a la ecuacion 3.9, tanto para la

succién como para la descarga:

Rrg = 1.313x 10 * Rig = 15x 10 *

Reg = 3.92x 10’ Reg = 4477x 10
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2
Rr Rr

fo = | —2log| — — —dog| — 1+ 2> — 0013
3.7 Res ReS

er 5
fy = | -2log| — - —
d ( Og[3.7 Reg Og[

Rd 15

-2
+ = 0.013
4 Redj)]

Tabla 3.3. Datos para la tuberia en la succidon para GNL

SUCCION
|  Di [ft] 1,25
Cantidad L/D L
Valv. de compuerta
totalmente abierta: 4 7 35,00 ft
Codo de 90° corto: 8 41 410,00 ft
Te flujo desviado 90°: 3 60 225,00 ft
Tuberia: --- --- 1200,00 ft

| LONGITUD TOTAL | 1870,00 ft
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Tabla 3.4. Datos para la tuberia en la descarga para GNL

DESCARGA
|  Di [ft]] 1,09
Cantidad L/D L
Valv. de
retencion,obturador
oscilante: 2 135 295,29 ft
Valv. de compuerta
totalmente abierta: 4 7 30,62 ft
Te flujo desviado 90°: 2 60 131,24 ft
Codo de 90° estandar: 4 30 131,24 ft
Tuberia: --- --- 1500,00 ft
Pérdidas por fricciéon en
el vaporizador 4 10 psig 216,37 ft

| LONGITUD TOTAL |2304,76 ft

Para calcular las pérdidas por friccién utilizamos las ecuaciones 3.8.1 y

3.8.2 para succion y descarga respectivamente, teniendo en cuenta la

longitud previamente calculada, de acuerdo a los accesorios con los que

cuentan:

S

Ly == 2304.7€ ft

;= 1870 ft g = 32.174

Ib-ft

4

dig =15 in | 15in = 1.25-f
dig = 13.124 i 13.124in = 1.094-f{
2
fglgV
= ——— _33782 Mt
o125

60



fylg Vg

Hig = ———— = 83.18 g
g.-1.004

Para conocer la presion de succidon, hay que hacer un balance de energia
desde |a salida del GNL del relicuador hasta el punto de succién de la
bomba. C omo s e mue stra e n la s iguiente Figura 3 .1 el b alances e
realizara desde el punto A (condiciones de salida del relicuador) hasta la
succion de la bomba (punto S), con base en la ecuacion 3.6, podemos

deducir el balance para este tramo de tuberia especifico:

Pa vZ  Pg &
=+ 7+ ==+Zs+=>+H 3.13
p A T 29, p TS T2g, TS (3.13)

Figura 3.1 Diagrama del tramo de tuberia del balance antes de la

)

Despejando la presidon de succion (Ps):

succion

.>

21,2
Ps =PA+p[AZ+(VAZ—g‘C’S)+HfS] (3.14)
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Para realizar el cdlculod e la p resién d e su ccidn so n n ecesarias las
condiciones de descarga de las bombas del interior de |l os tanques de
almacenamiento ( bombas p rimarias). En cuanto a las alturas para el
calculo de la potencia al freno de las bombas, se realizaron de acuerdo a

la Figura 3.2.

Figura 3. 2D iferenciad ea Ilturasen tree |t anqued e

almacenamiento y el vaporizador de Rejilla Abierta

Vaporizador de

Rejilla Abierta
Tanque de
Almacenamiento
20 ft
3t I ; z
Bomba de
GNL

Tabla 3.5. Datos de las bombas primarias

Bombas Primarias
AZ [ft] 3
d, [in] 7.981
A, [ft?] 0.347
Fe [ft3/s] 9.295
Va [ft/s] 26.76
P.e [psial 107.30
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Va2-vZ2
A Vs 1 Ib
Pgi= Py +pq|aZ + ———= + Hg|—— = 115.992 =
2:0c 144 in
Para el caso de la presidon absoluta de descarga, por disefio debe de ser
de 80 atm (1175.67 Ib/in?), hacia los ductos. La altura del vaporizador

es de alrededor de 20 ft y como se habia planteado con anterioridad, la

altura de las bombas sumergidas (AZ) es de 3 ft.

Ib
Py = 117567 — Zq=2C ft
n

Con estos datos ya podemos calcular el trabajo de flecha de la bomba

utilizando la ecuacién 3.7:

_ 2 ;2
W = 144(Pg ~ P +(29-az)+ Ya =Y

+3H =5867x10°
P1 2:0c

Ahora utilizando la ecuacién 3.12 calculamos el flujo masico:

S
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Por ultimo, el célculo de la potencia al freno de la bomba es de acuerdo

a la ecuacién 3.11, con una eficiencia del 70%:

n = 70%
W-Wj 3

BHP = =3.771x 10 HF
n-550

De la misma manera en la que se calculd la potencia al frenode las
bombas para el GNL, se seguird el mismo algoritmo para el disefio de

las bombas que alimentan agua de mar a | os vaporizadores de rejilla

abierta (ORV).

Ap artird el flujom a&sicoy co n lad ensidad se ca Iculae | f Iujo

volumeétrico:

K
Aprasg = 3.776-10° Tg
Kg
Pmar = 102% 3
m
A 3
masa m
Ay = - 3684x10° -
P mar h
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En el caso del agua, siendo el fluido de servicio y de acuerdo al tipo de
serviciop arael quese vaau tilizar ( medio d e ca lentamiento), se

recomienda una velocidad de entre los 8 y 15 ft/s (Crane p3-6):

i
Vi =15 —
mar s
Ayg 35315 3
Ag = ———— = 36138 —
3600 s
4-Ag
Oy = - 1751 ft
T -VI’rrar

| 1.751ft = 21.012-in

Con e ste d iametro c alculado, t omamos e | inmediato s uperiord el a
medida c omercial, el de 22 in de d idmetro n ominal, c uyo d iametro
interno es de 21 in (ced. 30). Al igual que para las bombas de GNL, el
diametro de la descarga también es menor al de la succion, por lo que
en este caso el diametro nominal es de 20 in, con un diametro interno

de 18.812 in (ced. 40).

diITS =21 in diITd = 18.812 in
21in = 1.75-ft ‘18.812in = 1.568-ft]
2 2
n-1.75 2 n -1.568 2
At = —,— = 2405 1t At = —,— = 1981 ft
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A ft At ft
Virg = M 500 N Vg = —— = 18715 —
Atms S Atmj S

0.05mm = 1.969x 10~ >-in

€ acero = 0.05 mm
1.969-10° 3 5
Ripg =~ —— = 9.376x 10~
dims
1.969-10° 3 4
Rl ==~ = 1.047x 107
dimg

El calculo del Reynolds tanto para la succion como para la descarga es:

hmgr = 0981 Cp 1% = 16.018%
by = 1.025x 10° K_g
m
P imar = 12%?8 = 63.991 %
dims'Vms'p 1mar

e = - 3.067x 107
0.000671 4 gy
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e o JimdVimd ? amer
"M = 70 00067111 gy

— 3.422% 10

El factor de friccion se calcula con la ecuacion 3.9:

Rippg = 9.376x 107 ° Riyg = 1.047x 107 °

R = 3.067x 107 Rey = 3422 10°

Rr Rr -2
£ | 2lg| S |, 1O ~ 0,012
md

3.7 Rerm 4 Rerm

Las longitudes tanto en la seccion de la succién como de la descarga nos
sirven para calcular las pérdidas por friccion en estos tramos, utilizando

las ecuaciones 3.8.1, 3.8.2 y 3.8:
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Tabla 3.6. Datos de la tuberia en la succion para agua de mar

SUCCION
|  Di[ft]] 1,75|
Cantidad |L/D L
Valv. de
retencién,obturador
oscilante: 2 135| 472,50 ft
Codo de 90° corto: 4 41| 287,00 ft
Te flujo desviado 90°: 2 60| 210,00 ft
Tuberia: --- --- 500,00 ft

| LONGITUD TOTAL | 1469,50 ft

Tabla 3.7. Datos de la tuberia en la descarga para agua de mar

DESCARGA
| Di [ft]] 1,57|
Cantidad |L/D L
Valv. de
retencion,obturador
oscilante: 2 135| 423,27 ft
Valv. de compuerta
totalmente abierta: 1 7 10,97 ft
Te flujo desviado 90°: 4 60| 376,24 ft
Codo de 90° estandar: 7 30 329,21 ft
Tuberia:|--- --- 300,00 ft
Pérdidas por friccién en
el vaporizador 4 10 psig 90,01 ft
Pérdidas por fricciéon
con el filtro 1 10 psig 22,50 ft

| LONGITUD TOTAL | 1552,21 ft
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LITIS -— 1469.5t 21in = 1.75-ft 18.812in = 1.568-ft

Lyg = 1552.21 ft

dIITS =21 in
dimd = 18.812 in
2
LV
Hig = ——— = _ 7011 f
G175
fmol'Lmoerol2
an‘d = = 130.806 ft
gc-1.568

*H fm = HfITB+ anﬂ = 200.916 ft

De la misma manera que para las bombas de GNL, se realiza un balance
de m ateria d esde la salida d el tanque que contiene el agua, hasta la
succion de las bombas de agua, para calcular la presion de succion de
las bombas, |la cual es necesaria para calcular el trabajo de flecha de la

bomba.

Las co ndiciones so n similares, p or lo que utilizando | a ecuacién 3.14

podemos calcular la presion de succidén solo que en este caso debido a
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gue no hay cambio de diametro el término de la diferencia cuadrada de

las velocidades es igual con cero*:

Ppns = Py + p[AZ + H ] (3.14.1)
. . Ib
Ptanque = 14.7ps P 1mar = 63.991 3
A g =23
pJmar'(AZ mer * Hfms) o
Prrs = Prangue + " = 47.188 =
In

En el caso del agua, la presion requerida Unicamente es |a necesaria
para hacerla llegar al vaporizador, el cual tiene una caida de presién de
1.02 atm (15 psi). La altura d el vaporizador, es como y a se h abia

definido de 20 ft.

Pryg = Pyg+ 15 = 62188 psi Zq = 20 ft
Utilizando la ecuacién 3.7, obtenemos el trabajo de flecha:

2 2
144.(P..y — P Vol =V
W = (P ms)+ Ziaz NS _ 253606 ft
fm d mar 2 fm
P Imar %

4 Cfr. Apendice A p. 121.
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El flujo masico del agua (ecuacién 3.12):

3 b
Wirgr = Ay p qmar = 2312 10" —

La potencia al freno (ecuacion 3.11):
n = 70%

Wrmr'me

3
- —1541x10 HP
mar n 550

BHP.

Il. VAPORIZADOR DE COMBUSTION SUMERGIDA

A d iferenciad el osv aporizadores d e R ejilla A bierta ( ORV), | os
vaporizadores de Combustion Sumergida (SCV) utilizan la qguema de gas
natural como medio de calentamiento, donde los gases de combustién
son el elemento que transfiere su energia al bafno de agua donde se
encuentran los tubos por los que pasa el GNL. Para el calculo de este

tipo de vaporizadores se considerara para el balance de energia:

Q'en = Q,agua = quuema (3.15)
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Teniendo en c uenta es te b alance d e energia, d onde t oda | a en ergia
procedente de la combustién del GN, es transferida al GNL, donde el
bafio de agua es simplemente un medio de transporte. La consideracién
escomoyasehizoenelcalculo paral osv aporizadores d e R €jilla
Abierta, es que no se toman en cuenta la resistencia que en este caso
ofrecen el agua y los tubos por donde circula GNL. Asi la ecuacion donde
se expresa la energia necesaria para la completa vaporizacion del GNL
para los vaporizadores de Combustién Sumergida, es la misma que en el

caso de Rejilla Abierta (ecuacién 3.2).

El poder caldrico se define como la energia que desprende en forma de
calor un mol de un compuesto al producirse una reaccion de combustion
completa co n o xigeno. L a reaccién quimica es un fendmeno g uimico
tipico d onde u n hidrocarburo re acciona con oxigeno ( O,) p ara formar
diéxido de carbono (CO,), agua (H20) y liberar calor. Para el caso del

GN el poder calorifico es de 805,732.78 KJ/Kgmol®.

Las co ndiciones del GNL a | a entrada d el v aporizador d e C ombustién
Sumergida son las mismas que en la entrada de los vaporizadores de

Rejilla Abierta (flujo, temperatura, presién, etc.), debido a esto:

> Cfr. Apendice A p. 121.
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g KJ

- (3.16)

QGNL = Q,GNL = 2.561 x 10

La recirculacién de GN necesario para la vaporizacion se calcula:

_ QlgnL
R = P (3.17)

Conociendo | a energia n ecesaria para v aporizar | os 25000 kmol/h de
GNLYy con el p oder c alorifico d el GN, p odemos cal cular la can tidad
necesaria de GN que al ser quemado aportan la energia que requiere el

sistema para completar la vaporizacion con la ecuacion 3.17:

K
QgL = 2561-10° =

PC = 80573278 —
kgmol
Q
R.— —ONL _ 517947 KOO
" pC

100 = 1.271 %

. R
Porcentaje :=
25000

Esto quiere decir que lo que se recircula de los 25,000 kgmol/hr es

aproximadamente el 1.3% del gas que se vaporiza.
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Siendo la quema de combustible el Gnico medio para la vaporizacion, el
usod eag uaco moe n losv aporizadores d e R ejilla A biertanoe s
necesario, por ende, tampoco es necesario el cdlculo de la potencia de
las bombas de agua de mar. Las que si son necesarias son las bombas
primarias, las que impulsan el GNL hacia los vaporizadores, las cuales al
trabajar b ajo | as m ismas co ndiciones, son |l as mismas p aral os d os
vaporizadores, con un diametro para la succién de 16 in y de 14 in para

la descarga:

m
Fyol = 947544 ——

BHP = 3.771x 10° HP

De m anera m as e squematica, las principales diferencias t écnicas se

pueden resumir de acuerdo a la siguiente tabla:
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Tabla 4.12 Principales diferencias técnicas de los vaporizadores

REJILLA COMBUSTION

ABIERTA SUMERGIDA
Produccion de GN c
(kgmol/h) 25,00C 24,682.15
Fuente de Calor Agua de Mar Combustiéon de GN

Cantidad de Fuente de
Calor (kgmol/h)

Arg = 1889 10°

R = 317.847

Potencia de Bomba de
Servicio (HP)

BHP.... = 1.541x 10°

mar

Potencia de Bomba de
GNL (HP)

BHP = 3.771x 10°

BHP = 3.771x 10°

Servicios adicionales

Solucion de NaOH
(control de pH)

Equipos adicionales

Sopladores
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EVALUACION ECONOMICA DE
LAS TECNOLOGIAS



“EVALUACION ECONOMICA DE LAS TECNOLOGIAS”

En e sta e valuacidon e condmica, los p untos finos a d eterminar, como
parametros de comparacion, se dara a partir de los costos de capital, de
produccion y de esto el retorno sobre | a inversidon sera un p arametro
para poder medirlas. Los costos de produccion junto con los costos de
capital, so n los f actores f undamentales g ue d eterminan la v iabilidad
financiera de un proyecto. Los costos de produccién se dividen en tres
principales ramas, los costos directos e indirectos. Los costos directos (o
costos v ariables) so n ag uellos que d ependen directamente del a
produccion, m ientras g ue los co stosi ndirectos (costos f ijos) se

mantienen constantes independientemente de la cantidad producida. Por
otro lado, existen los costos generales los cuales incluyen los el costo de
marketing, ad ministracién, desarrollo y financiamiento, estos costos no
se toman en cuenta ya que la evaluacion es Unicamente de la tecnologia
en su operacion. Los costos de capital a su vez, requieren de los costos
fijos y el costo de capital depreciable. El costo de capital depreciable se
refiere a | cap ital n ecesario p ara e | equipo, su instalacién, a Iguna
modificacion e ne | p rocesoy las instalaciones n ecesarias p ara la
operacion; los costos fijos engloban el costo de capital d epreciable e
incluye los costos referentes al lugar donde se va a instalar la planta

(precio d el t erreno, p reparacion del m ismo, e tc.). De forma m as
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esquematica, la siguiente figura muestra la divisidon d e los diferentes

costos de manera general en una planta de proceso:

Figura 4.1, Componentes del total de costos de produccién

Miaterias primas,
catalizadores, =olventes

Vapor
Electricidad
Combustible
Befrigeracion
Agua

Tratamiento de agua

Suministros de Operacion
Suministros de
Mantenimisnto

Costo de Operacidn,
Supervision

Trabajo de MMantenimisnto,
Supervision

Control de Calidad

Eegalias

Depreciacion
Impuestos de Propiedad
Seguro

Renta

Instalaciones Médicas
Seguridad Contra Incendio
Instalaciones para
Tratamisnte d= Basura
Laboraterios de Contrel de
Calidad

Instalaciones de
Mlantenimiento
Instalaciones de
Almacenamisnto

Instalaciones de Empaque

Ejecutivo
Oficinas
Ingenizria
Legal

Comunicacion

Wentas

Anuncios

Logistica

Servicio de Ventas Tecnicas

Financiamiento

Inwestigacion w Desarrollo

Utilidad

— Costos Fijos

— Costos de 1a Planta

= Costos Administratives

= Costos ds Miarketing

L COSTOS DIRECTOS

= COSTOS INDIRECTOS

=——C0OS5TOS GENERALES

! SILLA, Harry, “Chemical Process Engineering: Design and Economics”, USA, Marcel Dekker Inc., 2003, p. 46.
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La forma d e calcular los diferentes costos se e ngloba en la siguiente

tabla:

Tabla 4.12. Procedimiento de célculo de los costos de produccién

Costos Directos
Maternias Primas

Catalizadores v solventes

Servicios
Electricidad
Combustible
Vapor
Agua
Regrizerador

Costo de Operacion

Costo de Supervision
Costo Control de Calidad
Trabajo de Mantemimiento
hiatenal de Mantenimiento

Sumitistros de Operacion

Costos Indirectos

Costos Fijos

Camitdad x Costo

Cantidad x Costo

Consumo x Costo
Consumo x Costo
Consumo x Costo
Consumo x Costo

Consumo x Costo

L xCosto

020 x Costo de Operacion
020 x Costo de Operacion
0.027 x Costo Fijo®

0.018 x Costo Fyo

0.0075 x Costo Fyo

Depre ciacion® (1-f=) z (Costo Capital Depreciable)/Vida de la Planta)

Impuesto de Porpiedad
Seguro

Costos Generales
Admimstrativo

MMarketing

Financiamiento (intereses)

Desarrollo e Investizacion

Costo de la Produccidon

0.02 x Costo Fijo
0.01 x Costo Fijo

0045 x Costo de la Produccion
0,133 x Costo de la Produccion
ix (Costos Fijos + Capital de Trakajo™)

00573 x Costo de la Produccion

Suma de todo lo mencionado

a. Costo Fijo = Costo Capital Depreciable + Costo del Terreno + Costo Mejora del Terreno
b. Factor de depreciacion, fraccion del Capital Depreciable
c. Capital de Trabajo =020 x (Costo Fijo)

? Ibdem 1 p. 47
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A m anera d e d esglosar | os d iferentes c ostos que s e d eben t ener en
cuentaeneldisefiode una planta de proceso, esto se va a e scalar
Unicamente para | os vaporizadores e studiados, por e so mucho d e los
puntos me ncionados e n la Figura 4.1, 0 en laTa bla 4.1, seran

irrelevantes o no seran aplicables en la comparacion de los mismos.

Teniendo como base | os elementos en |la Tabla 4.1 para el calculode
costo d e p roduccién se m encionan a Igunos f actores e senciales t ales
como el costo de operacidon (el cual depende del trabajo) y los costos
fijos que dependen del costo del equipo y este a su vez del tamano del
mismo asi como de las condiciones de trabajo y materiales, por eso se

hara énfasis en estos factores de manera independiente.

l. COSTOS F1JOS

Los costos fijos se calculan a p artir de costo de capital depreciable, el
costo del terreno y del costo de mejora del terreno. El costo del terreno
varia entre el 1% y 2% del capital d epreciable por lo que se toma el
promedio de 1.5%. La mejora del terreno (el cual no es un elemento

depreciable), incluye despejar el terreno, la co nstruccién d e ca minos,
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jardines, estacionamientos, vias ferroviarias (si se necesitan), etc. y el
costo depende del proceso, que en el caso de un vaporizador, se trata

de un proceso fluido, entonces el costo de esta mejora es del 2.11%.

El capital depreciable se obtiene p uede obtener m ediante métodos de
calculo a partir de factores que van corrigiendo de acuerdo al costo del
equipo, usualmente en términos FAB (franco a bordo), es decir, el costo
del e quipo hasta q ue estd en el b uque p ara se r transportado a su

destino final. Uno de los métodos para aproximar el costo es el método
del Factor Individual el cual va corrigiendo el costo del equipo por el
tamafo, indices i nflacionarios, m ateriales, etc.y seresumenenla

ecuacion (4.1)°:

Cp = Ziflicpi (4.1)

Donde el subindice i, se refiere a cada equipo; el término f, factor de
instalacién e ngloba a | f actor d e co stos d irectos ( foc), al d e c ostos
indirectos (fic) y los honorarios del contratista (fce) utilizando la ecuacién

(4.2)*; por dltimo C, es el costo del equipo.

fi = focficfer (4.2)

* Ibdem 1 p. 66
* Ibdem 1 p. 67
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Para el factor d e costos indirectos Harry Silla (2003) utiliza 1.34 para
procesos fluidos (siendo el caso de los vaporizadores) y 1.18 para los
honorarios d el contratista. El factor p ara co stos directos d epende d el
equipo al que se esté haciendo referencia que en este caso se tomara
para el caso de Vaporizadores de Rejilla Abierta 1.9 y para el caso de

Combustidon Sumergida 1.5.

El c osto de | e quipo a s uv ez de pende de | t amafo, d e lo s indices
inflacionarios, | as co ndiciones d e p resién y t emperatura d e t rabajo,
material y disefio. En este caso como se tiene el costo del equipo donde
las condiciones de trabajo, el material y el disefio son el mismo no es

necesaria una correccion por estas caracteristicas.

Dentro de | os costos fijos es necesario también incluir el costo de |l as
bombas q ue n ecesita cad a e quipo d e v aporizacion p ara o perar, p ara
ambos equipos obviamente son necesarias las bombas de GNLy en el
caso d e | os v aporizadores d e R ejilla Abierta so n necesarias t ambién
bombas d e agua. D ebido a que las bombas son e quipos co munes se

cuenta co n m ayor i nformacién p ara el cadlculo d e su s co stos, Walas

82



[1988]°, p ropone u na e cuacién en funciéon del flujoy del trabajode

flecha calculados en su diseno:

BF :FM*FT*BB (43)

Bp = 1.55 * exp {8.833 —0.6019[In(Q * H*?)] + 0.0519[In(Q * Hl/z)]z}

(4.4)
Fr = exp {by + b,[In(Q + HY/2)] + b3 [In(Q + HY/2)]*} (4.5)

Donde Bk es el costo total de la bomba en USD (ddélares americanos), el
factor Fr depende del tipo y caracteristicas de la bomba de acuerdo a la
Tabla 4.3 para las constantes by, b, y bs. El factor de costo debido al

material Fy, se obtiene directo de la Tabla 4.2.

Tabla 4.2 Factor de costo del material para bombas

MMatenal Factor de Costo Fyr
Hierro colado 1.33
Acero Inondable 200
IS0B 3.304
IS0C 46
Titamio 87
Aleacion de MNiguel 283
Bronce 1.15

> WALAS, Stanley, “Chemical Process Equipment Selection and Design”, USA, Butterworth-Heinemann
Series, 1988, p. 667-668.
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Tabla 4.3 Factor de caracteristicas de la bomba

TIPO b; b, bs
1 etapa 1730 rpm VEC 31.029 -1-2217 00771
1 etapa 3330 rpm HSC 0.0632 02744 -0.0233
1 etapa 1730 rpm HSC 2029 02371 0.0102
2 etapas 3550 rpm HEC 137.321 26304 0.1542
multietapas 3330 rpm HSC 04549 -1.6164 0.0834
TIPO Rango de flyjo Rango de cabeza
(gpm) (ft)
1 etapa 3330 rpm V&aC 30 - 900 30 - 400
1 etapa 1730 rpm V&C 30 - 3500 30 -200
1 etapa 3550 rpm HEC 100 - 1300 100 - 450
1 etapa 1730 rpm HEC 230 - 5000 30 - 500
2 etapas 3550 rpm HSC 30 - 1100 300 - 1100
2 etapas 3330 rpm HSC 100 - 1300 630 - 3200

Las caracteristicas de la bomba de acuerdo a Jorge Quiroga® son de una
etapa a 1750 rpm debido al flujo que manejan, por eso los valores de

los factores b;=2.0290, b,=-0.2371 y b3=0.0102.

Correccion del costo por tamafio

Debido a g ue muchas veces se cuenta con i nformacién de costos de
equipos con cap acidades e stablecidas, es n ecesario e scalar e ste costo

para q ue s ea c ongruente c on los g ue n ecesitamos y p or e so una

® Quiroga Ldpez, Jorge, “Disefio y Construccion de Terminales de Regasificacion”, (diapositivas), Espafia,
Universidad Politécnica de Madrid, 2006, 102 diapositivas.
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aproximacion p ara calcular este costo se da en funciéon de la relacion
entre las diferentes capacidades de manera fraccional:

C, = C, (Z—)n (4.6)

Esta ecuaciodn al ser graficada es una linea recta en coordenadas log-log,
donde e | e xponente de c apacidad n, represental a p endientedel a
misma. Drew y Ginder (1970) encontraron que cuando no se cuenta con
informacién d e e xponentes d e cap acidad p ara un e quipo se utilice la
regla de los siete décimos, la cual es una aproximacion para equipo que
no son pilotos, por eso para los vaporizadores se considerara n=7/10.
Por otro lado C; es el costo del equipo para operar con una capacidad de
Q1, Yy C> es el costo del equipo en operacién a la capacidad deseada Q..
Los datos con los que se cuenta del costo de los vaporizadores son para
Rejilla Abierta 14.7 MMUSD y para Combustién Sumergida 16.8 MMUSD

para un flujo de 101,556 ft3/h’.

TU“ING Vaporizer Options Study” (Pre-Feed) by Foster Wheeler USA Corp. 2004.
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Correccion del costo por inflacién

La f orma g enerald eca lculare |l co stor eal d e u n e quipo se h ace
principalmente a través de diferentes indices que relacionan el costo con

la inflacidn dependiendo del tiempo transcurrido.

Diferentes indices son publicados en revistas especializadas, tales como
“Chemical Engineering”, “Oil and Gas Journal” entre otras. Los i ndices
mas u tilizados so n C hemical E ngineering Cost Index (CE Index) y el
Nelson R efinery C ost I ndex. Para h acer e sta correccién se utilizara el

indice de la “Chemical Engineering” con la ecuacion:
I

CZ = Cl_ (47)
I

El CE Index consta de diferentes partes, en general se divide en Equipo,
Trabajo de Construccion, Edificios e Ingenieria y Supervision, que a su
vez se subdividen en diferentes componentes, esto para hacer el calculo
del co stod e u na p lanta lo m as e xacto p osible, e n nuestro caso

Unicamente son necesarios los indices referentes al equipo en el afio en

curso y el afio del dato que se tiene como costo base para los calculos.
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Il. PROCEDIMIENTO DE CALCULO DEL METODO DEL FACTOR

INDIVIDUAL

Utilizando el método del factor individual es posible escalar el costo de
un equipo dadas nuestras condiciones de trabajo. Este método es muy

util y sirve también para escalar precios de plantas enteras de proceso.

Tabla 4.4 Algoritmo del calculo del Costo de Capital Depreciable
por el Método del Factor Individual

Q2;\"
Cpp2; = Cpp1, * <Q_1z> (4.5.1)
Cpp; = Cppo; * (;—j) (4.5.2)
Cpa, = fr; * fp, * fu; * Ip, * Cpp, (4.5.3)
fi; = foc; * fic * fer (4.5.4)
Car = f1, * Cpy, (4.5.5)
Cpr = f1, * Cpp, (4.5.6)
Cp = Cpr + fap * Cpi (4.5.7)
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I111. CALCULOS

Costo de Capital Depreciable

De acuerdo al algoritmo de calculo de la Tabla 4.4 y va a ser paralelo
tanto p ara | os v aporizadores d e R ejilla A biertaco mop aral osd e
Combustidon S umergida co n su s r espectivas d iferencias e n a Igunos

factores:

Tabla 4.5 Algoritmo de célculo para obtener los Costos de Capital
Depreciable para Rejilla Abierta

REJILLA ABIERTA

€

ft3
Qq = 101556 —

ft3

Q, = 33457.78—— .
h Cpgp = 6.757x 10° USD

.

n=—

"0

n
. Q2 6

I Cpp = 7.933x 10" USD
2008 6 PB
12004
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6

6

fDC = 19
fic = 1.34
fop = 1.18

fi = 3.004

Caj = fi-Cpp = 2.383x 10’ USD

Cp = 2383x 10" USD

Cpa = Cpg

Cpj = 2.383x 10’ USD

Cp = 2979x 10’ USD

Tabla 4.6 Algoritmo de célculo para obtener los Costos de Capital

Depreciable para Combustion Sumergida

COMBUSTION SUMERGIDA

€

ft3
Qq = 101556~

ft3
Qg = 3345778~ -

6
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n
. Q2 6
2004

6
C Cpp = 9.067x 10" USD
pA = Cppg = 9.067 x 106 usb PB %

fDC = 15

_ _ 7
Caj = f-Cpa = 215x 10" USD Cpj = 215x 10" USD

Cpa = Cpg

7 Cp| = 215x 10’ USD

7
Cp = Ca + fag-Cpy = 2688x 10 USD Cp =2688x 10" USD

El costo de las bombas de GNL para ambos equipos es el mismo, ya que
las condiciones de operacidon son las mismas; por otro lado debido a que
los vaporizadores de Rejilla Abierta utilizan también bombas de agua, el

costo del capital depreciable total varia.
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Para vaporizadores de Rejilla Abierta:

e Bombas de GNL

by = 2.029C Q = 4171285 gpm
by = ~0.2371 H:= 116962  ft
bg := 0.0102
2
e[b1+b2~(ln(Q-x/Fl))+b3~(ln(Q-vﬁ)) ]
Fr = = 1.934 Fy = 2
8.833-0.6019-In(Q-/F)+0.0519-(In(Q-/A))* 3
Bg i= 155> : ' = 6513x 10° g
B = Fyy-Fr-Bg = 2519x 107
F = FmFrBg = 2.919x

e Bombas agua

Doy = 2.029C Qqya = 16607.62 gom
bagap = ~02371 Hagua = 200.91€ ft
5
Focy i = e[bag“al+bag“a2'(ln(Qagua'V Fegual ) *Pagues (In Qeguary Hagua))J = 1.929
agual -~ =1
Baets - 1.55'e8.833—0.6019-In(Qagua- /Hagua)+o.0519-(|n(Qagua. /Hagua))2
Bagep = 1744 x 10°
Faguam = 2

91



4
Para los vaporizadores de Combustién Sumergida:

e Bombas GNL

by = 2.029C Q := 4171.285 gpm
b2 = —0.2371 H = 116.962 ft

bg = 0.0102

- e[b1+b2-(In(Q-x/ﬁ))+b3-(ln(Q-x/ﬁ))2] e

2
By - 1_55.68.833—0.6019-In(Q~\/F|)+0.O519-(In(Q-\/ﬁ)) _ 6513x 103
FM =2

B == Fy-Fr-Bg = 2519x 10° USD

Costo total del capital depreciable de ambas tecnologias:

Tabla 4.7 Costo total del capital depreciable de ambas tecnologias

de vaporizacién

COSTO TOTAL DEL CAPITAL DEPRECIABLE
CoT = Cp+ B + Bagr = 2989x 107 USD

Rejilla Abierta

- _ 7
Combustién Sumergida | DT~ CD+ B =2691x 10 USD
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Costos Fijos

Los costos fijos que dependen del costo del capital depreciable, costo del
terreno y el costo de la preparacion del mismo se calculan de acuerdo a

la Tabla 4.1

Tabla 4.8 Costos fijos de ambas tecnologias de vaporizacién

REJILLA ABIERTA

fi = 0.015

fip = 00211 Cp = 30.868 MMUSD
7

COMBUSTION SUMERGIDA

fL = 0.01&
fip = 00211 Cp = 27.851 MMUSD
v

Costo de Servicios

De acuerdo con la Tabla 4.1, los servicios se resumen en electricidad,
combustible, v apor ( que e ne stecaso n o0e sn ecesario), ag uay
refrigeracion. En el caso d el e quipo de Combustién Sumergida por su
forma de operacion, es necesario anadir el servicio de cloracién del agua

(para el ajuste del pH de la misma, como se describié en el capitulo III).
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Ajuste de pH, servicio de NaOH?:

Costo_unit := 1200 usb

m

SCV equipos = 7 equipos

kg
PNaOH = 213C —3
m
Consumo = 0.5 A
h-equipo
Costo_unit:Consumo-SCV 4, ji
Costo = SRS _ 1 972 Usb
PNaOH h Base anual:

360day = 8.64x 10°-i

Costopq0H = COSt0-8640 = 1.704x 10" USD

Para| a energia eléctrica, se d esglosara por | os e quipos g ue la

consumen para cada uno de los vaporizadores estudiados.

e Bombas GNL (ambos equipos):

BHP .= 3.771.10° HP

|1hp = 0.746-kW|

HPgpL 2 :=BHP 0.746 =2.813 x 10° KW
® Ibdem 7 p. 15.
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Suponiendo la generacién de energia eléctrica a través de una turbina

de gas con una eficiencia del 33%:

KW = 3412x 105219
hr
HPgp | -3:412-10°
NL23-412: BT
PGNL = ~ 2.909x 10 BIY
33% hr
PGNL MMBTU
1-10 hr

Con base en el precio unitario del MMBTU a un afo:

7 usb
MMBTU

6

C_bonbeo
CNL1 = 1525 MMUSD

C_bOfTbG)GN L= 5
110

Bombas de agua para el vaporizador de Rejilla Abierta:

3
BHP g = 1.541.100 HP

3
BHPR g2 = BHR 50746 = 115x 10°  kw

De la misma maneraque paralas bombasde G NL, se suponel a

generacidon de energia eléctrica a través de una turbina de gas con una
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eficiencia d el 33%. T ambién u tilizando e | p recio unitario d el M MBTU
(6.07 USD/MMBTU), se ca lcula el co stoan ual d el co nsumod e las

bombas de agua:

3
Pagua = E _ 11.886 AL
33%.1.10 hr
Pagua 6:07-8640
C_bombeogy i, = ~ 0.623 MMUSD
1.10°

e Sopladores de los vaporizadores de Combustién Sumergida:

Para el escape del CO2, resultado de la combustion de GNL para la
vaporizaciéon d el m ismo, so n n ecesarios u nos so pladores cu yas

caracteristicas son®:

kw
equipo

= 30C

Psoplador

SCVequipos = 7 equipos

3
I:)sopladoreﬁ = soplador'SCVequipos =21x10° kW

° Ibdem 7 p. 14.
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Como se ha esta utilizando para la generacién de la energia eléctrica,
una t urbina d e g as también se utilizara p ara d ar e nergia a e stos

equipos, con las mismas condiciones de operacién que para los demas

equipos:

P 3.412.10°
_ "sopladores™-"< MMBTU
Popladores2 = - = 21.713 —

33%-1-10
P, -6.07-8640
_ "sopladores?2

Csopladores = = 1.139 MMUSD

1.10°

En el caso d el combustible consumido, U nicamente ap licaa los
vaporizadores d e C ombustién S umergida p or su f orma d e op eracion.
Costo d el c ombustible u tilizado (u tilizando u na tu rbinacon 3 3% d e

eficiencia y 6.07 USD/MMBTU):

R= 2561108 1
hr
2561.10°2 _ 2427 10".BTY
hr hr
7
2.427-10 MMBTU
RgTy =~ = 2427 —— ——
1-10 hr
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R -6.07-8640
BT
C = v = 1.273 MMUSD
fuel 6
1-10

Asi co mo e ns uo peracién e | co mbustible e ra n ecesario p ara |l os
vaporizadoresd e C ombustion S umergida,e | agua paral os

vaporizadores de Rejilla Abierta es necesaria:

Agua = 3.772.10° K9

hr
kg
Agua m>
. _ 3 0
Cogual = =3772x10"

Pm

Siendo agua de mar lo que se utiliza para calentar el GNL en los equipos
de co mbustidén su mergida, no se co nsiderara q ue e xista alguna t arifa
para el uso de la misma, mas alla de lo que implique desecharla en las

condiciones tales que cumplan con la respectiva norma federal.
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Costo de Operacion

Teniendo como base para el costo de las horas-hombre de un operador
de una planta de proceso (12 USD/hr), donde Unicamente se traduce a

su costo anual (para ambos equipos de vaporizacion):

usb
Operador := 12 ™ 1 afio = 8640 h
12-8640
O = el 0.104 MMUSD
1.10

Costo de la Supervision de la Operacion y Control de Calidad

De acuerdo a la Tabla 4.1, ambos son funcién del costo del trabajo de

operador, el 20%, previamente calculado (para ambos equipos):

Og:=02:0 =002l  MMUSD

OQC =020 =0.021 MMUSD
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Trabajo de Mantenimiento, Material de Mantenimiento y Suministros de

Operacion

El t rabajo d e m antenimiento, e | m aterial d e m antenimiento y los
suministros de operacion, dependen de los costos fijos de cada una de

las tecnologias de regasificacion de acuerdo a la Tabla 4.1:

Tabla 4.9 Costos d e M antenimiento y S uministros p ara am bas
tecnologias

REJILLA ABIERTA

Trabajo de M| := 0.027-Cg = 0.833 MMUSD | M| = 0.833 MMUSD
Mantenimiento

Material de | .- 0,018-C; = 0556 MMUSD | My, = 0.556 MMUSD
Mantenimiento

Suministros de | g . 0,0075.C = 0.232 MMUSD | Sg = 0232 MMUSD
Operacion

COMBUSTION SUMERGIDA

Trabajode |\ ._ 0027.Cc = 0752 MMUSD | M, = 0.752 MMUSD
Mantenimiento

Material de |\ .- 0.018.CF = 0.501 MMUSD | My, = 0.501 MMUSD
Mantenimiento

Suministros de | g ._ 00075.C = 0209 MMUSD | Sg = 0.209 MMUSD
Operacion
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Costos Indirectos

Dentro d e e stos co stos, se

i ncluyen| a d epreciacion d el e quipo,

considerada del 1 0% anual conuntiempodevidade 15 afos. Los

impuestos por la propiedad y el seguro, los cuales varia de acuerdo al

equipo de vaporizacion:

Tabla 4.10 Costos Indirectos de ambas tecnologias

REJILLA ABIERTA

fg = 10%

Vianta = 15 affos

Depreciacion Cpr = 29885 MMUSD Depreciacion = 1.793 MMUSD
- (1-fs)Cpr
Depreciacion := ———
Vﬂanta
mel_ie;ti’js por | 15:= 002.Cp lp = 0.617 MMUSD
ropieda
Seguro Seguro := 0.01-Cp Seguro = 0.309 MMUSD

COMBUSTION SUMERGIDA

Depreciacion

f 109

s =

Vn anta = 1F afos

CpT = 26.906

Depreciacion =

MMUSD

(1-f5)Cor

Vpl anta

Depreciacion = 1.614 MMUSD
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Impuestos por Ip = 0.02-Cp Ip = 0.557 MMUSD
Propiedad

Seguro Seguro := 0.01-Cp Seguro = 0.279 MMUSD

Dentro de los costos indirectos, como se ilustra en la Figura 4.1, existen
unos q ue ha cenr eferenciaa instalaciones co mo r estaurantes o

laboratorios de control de calidad, los cuales no se consideraran dentro
de la co mparacion d e las t ecnologias estudiadas d ebido a g ue e stan
fuera de foco del alcance de este trabajo. Por Gltimo con los resultados
se obtiene el costo total de produccion (Crora) por equipo, utilizando la

ecuacion 4.8. Tomando como base la Tabla 4.1:

CTOTAL = ServiCiOSVaporizador + OL + OS + OCC + ML + MM + SO +

Depreciacion + Ip + Seguro (4.8)
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Tabla 4.11 Costo anual

vaporizadores

total d e

la p roduccién d e a mbos

COSTO TOTAL DE PRODUCCION

REJILLA ABIERTA COMBUSTION
(MMUSDY/afio) SUMERGIDA
(MMUSD/aho)

Servicios
(ServicioS vaporizador”)

ServiciosSCV = 3.9%4

Costo de Operacién

(OL)
Costo de Supervision Og = 0.021 Og = 0.021
(Gs)
Costo de Control de

O = 0.021 O = 0.021
Calidad (Occ) cc cc
TrabaJo_ dg M| = 0.833 M| = 0.752
Mantenimiento (M,)
Materla_l d_e My, = 0.556 My = 0.501
Mantenimiento (My)
Suministros de Sg = 0.232 Sp = 0.209

Operacion (So)

Depreciacion
(Depreciacion)

Depreciacion = 1.793

Depreciacion = 1.614

Impuesto de Propiedad

(Ip)

Ip = 0.617

Ip = 0557

Costo del Seguro
(Seguro)

Seguro = 0.309

Seguro = 0.279

COSTO TOTAL
(CroraL)

CroTAL = 6614

CroTaL = 7.991

IV. PUNTO DE EQUILIBRIO

Se define como punto de equilibrio al nivel donde dejan de existir las
pérdidas y comienza a haber utilidades. El punto de equilibrio se da en
funcion d e los co stos f ijos ( costos i ndirectos), | os co stos v ariables

(costos directos) y las ventas. Utilizando un método g rafico se p uede
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determinar, e sta ilustra la r elacién e ntre las ventasy los gastosde
manera que indica qué volumen de ingresos cubre en forma exacta los
gastos. U n v olumen inferiord e las ventas conrespectoal puntode
equilibrio o casionarian pérdidas y u no s uperior t rae m ayor u tilidad,

como se muestra en la Figura 4.2:

Figura 4.2 Grafica generalizada para la determinaciéon del punto de

equilibrio

Enelcaso de lo vaporizadores, loquese vendeeseltotalde la
produccion del GNL, que en términos reales es la energia que representa

lo g ue tiene valor co mercial, e ntonces | a r elacién a e stablecer p ara
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determinar el punto d e eq uilibrio es entre millones de BTU v endidos

(MMBTU vendidos).

Los costos variables ser epresentan m ediante unar ecta c uya
pendiente difiere entre los vaporizadores, esto debido a que no utilizan
los mismos servicios, por ejemplo los servicios para los vaporizadores de
Combustion Sumergida son mayores por cuestiéon de la trata de agua
con sosa (NaOH), los costos en Suministros de Operacion (So) para los
vaporizadores de Rejilla Abierta son mayores. Entonces, con base en la
Tabla 4.1, los servicios (ServicioSyapoizdor), €l COsto de la operacidn (O), el
costo d e la s upervisién ( Os), el costo d e control d e ca lidad ( Occ), el
trabajo de mantenimiento (M_), el material de mantenimiento (My) y los
suministros d e op eracién ( So) s on los g ue c onforman los c ostos
variables, ca Iculados p ara cada t ecnologia. U na manera d irecta p ara
determinar el punto de equilibrio se puede obtener igualando las ventas

(V) con los costos totales (CT):

CT =V (4.9)

CT = Precio * Cantidadpg (4.10)
. . cT

Cantidadpy = R (4.11)
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Utilizando la Ecuacion 4.11 para cada uno de los vaporizadores:

Precio ;= 6.07-10
MMBTU

CTgey = 7991  MMUSD

CTorv
Precio

CantidadORV =

Cantidadgpy, = 1.316x 10° MMBTU

Cantidad gy = 1.09x 10° MMBTU

La pendiente de larecta de los costos variables (CV), a laquese le

puede d efinir co mo los co stos variables u nitarios ( cv) se ca lcula

mediante el cociente de los costos variables (CV) de cada vaporizador y

la cantidad de MMBTU que se necesita vender para llegar al punto de

equilibrio:

CVoRy = 3.916 MMUSD

CVoRrv

CV e
ORYV - :
CantldadORV

MMUSD

CVgoy = 5562 MMUSD

SCV -~ .
CantldadSCV

10~ 6 MMUSD

CVSCV = 4.225 x
MMBTU
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Por otro lado la curva de las ventas (V) depende Unicamente del precio
(como p endiente d e la misma). L os costos que no d ependende la
produccion son los costos fijos (CF), los cuales incluyen la depreciacién
(Depreciacion), los impuestos sobre la propiedad (Ip) y el costo del seguro
(Seguro). Los costos totales (CT) se calculan en funcién de los costos
variables (CV) y los costos fijos (CF). Graficamente el punto de equilibrio

se determina con las curvas de los costos totales (CT) y de las ventas

(V):
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Figura 4.3 Punto de equilibrio para los vaporizadores de Rejilla Abierta

PUNTO DE EQUILIBRIO (ORV)

50

45

40

35

30

COSTO [MMUSD]
ot
\
3\
(@]
M

15 = —cCT

10

0 L I I I I

7
0'0005* 00 2 000(:* 06 2'000[:% 06 3'000[:.,~ 06 4'0005$ 06 5'0005* 06 6:000[:,,~ 06 'OOOE,L 06 C‘;10005,,~ 06

UNIDADES [MMBTU]

108



Figura 4.4 Punto de equilibrio para los vaporizadores de Combustion Sumergida
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ANALISIS DE RESULTADOS Y
CONCLUSIONES



“ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES”

Para realizar una comparacion real entre las diferentes tecnologias son
necesarios aspectos en comun que se relacionen entre ellos, y como en
principio e | asp ecto e condmicoq ue lasr iges et raducee nu na
herramienta p ara p odert omar u na decisién s obre g ue t ecnologia

conviene mas dados los aspectos generales tomados en cuenta.

Un e nfoque practico para p oder realizar e ste an alisis es a través del

Punto de Equilibrio para cada una de las tecnologias estudiadas.

Como se muestra en la Figura 4.3, el punto de equilibrio se alcanza al
producir 5.64x10° MMBTU, e sd ecir, al llegara los 34.2 MMUSD
aproximadamente. Teniendo un flujo energético aproximado de 21,250
MMBTU/h, el punto de equilibrio se alcanzaria en Unicamente 265.4 h de

produccion.

PC = 80573278 K] 1 BTU 1 MMBTU 0.5 MMBTU
= . * * = .
’ kgmol 1.055 k] 10® BTU kgmol
Flujo E ati 25,000 kgmol 0.85 MMBTY 21,250 MMBTU
= * (). = ,
ujo Energético , - kgmol -
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= 265.4h

MMBTU
ory = 5.64 X 10° MMBTU =+ 21,250 —

Para los vaporizadores de Combustion Sumergida (Figura 4.4) el punto
de e quilibrios ea Icanza al os 5.4x10° MMBTU producidos, que
representan alrededor de 33 MMUSD. En este caso debido a que se tiene
una recirculacién del 1.271% del total, se tiene un flujo energético de
20,979.7 MMBTU/h, g ue co n la ca ntidad n ecesaria d e M MBTU p ara
alcanzar el punto de equilibrio, el tiempo estimado de recuperacién es

de 257.4 h.

kgmol MMBTU

Flujo Energético = 25,000 * (1 —0.01271) = 0.85

kgmol

. . MMBTU
Flujo Energético = 20,979.7

MMBTU
teey = 5.4 X 10SMMBTU + 20,979.7 = 257.4h

De acuerdo con esto es muy claro que no es mucha la diferencia entre el
tiempo p ara recuperar el capital invertido p ara am bas t ecnologias de
regasificacion, por un lado para los vaporizadores de Rejilla Abierta son
necesarias 266h de op eracién p ara |l legar al pu nto de e quilibrio,
mientras que para | os v aporizadores d e Combustion Sumergida 258h,

las cuales no marcan punto determinante para establecer una diferencia
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sustancial entre ellas. Lo que determina esto son | 0os costos fijos que
comparados co nl os co stosd e p roduccién son s ignificativamente
mayores y |a diferencia d e estos e ntre am bas tecnologias es también

poca.

Tomando e n ¢ uenta ot ro a specto de igual i mportancia tanto enl a
operacion como en los costos de vaporizacion de cada equipo, son los
servicios que utilizan, por un lado los servicios para los vaporizadores de
Rejilla Abierta necesitan Unicamente una bomba para llevar el agua de
marat ravésd el e quipop aracal entare | G NL, aunque g randes
cantidades d e ag ua se necesitan p ara e sto ( 3.78x10° kg/h) estono
implica un costo mayor que los que representan los servicios para los
vaporizadores de Combustion Sumergida, el cual necesita agua con un
tratamiento especial (como ya se mencioné en el capitulo III ) lo que se
puede ver en los costos de los servicios, los cuales son mayores que en
los vaporizadores d e R €jilla A bierta. P orot ro| ado e n c uestién d e
operacion, los vaporizadores de Rejilla Abierta por su forma presentan
menos p roblemas, de acuerdo con esto, un sistema de bombeo que
hace escurrir el agua es mejor que la operacién de un vaporizador de
Combustion Sumergida donde se necesita un monitoreo constante del
bafio de agua para evitar que se formen incrustaciones en las tuberias
internas y asi disminuir el rendimiento del equipo, esto no quiere decir

que no existan problemas con los vaporizadores de Rejilla Abierta, estos
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presentan incrustaciones en las tuberias del GNL debido a que se llega a
congelar el agua cuando exista alguna variacion en el flujo, que es muy

sencillo de remover por medio mecanicos.

La o peraciéon d e cu alquier equipo conlleva un riesgo, asi también los
vaporizadores | ot ienen, e nc omparacién losv aporizadoresd e
Combustion S umergiday los v aporizadores d e R €jilla A biertas e
consideran los diferentes aspectos con los que se trata el GNL, porun
lado en los equipos de Combustién Sumergida se tiene un riesgo mayor
ya que al ser un flujo inflamable (que representa un riesgo inherente
para am bos e quipos) el medio d e cal entamiento es la co mbustion de
parte del gas n atural, todo dentro d el mismo e quipo a diferencia d el
vaporizador d e R ejilla A bierta el cual su op eracidén n o a porta ri esgos

aparte de los que el fluido de proceso representa.

Por U Itimo, o tro asp ecto q ue se d ebe co nsiderar e s la can tidad d e
proveedores de ambos equipos y la cantidad de informacién que se tiene
de otras plantas Regasificadoras, teniendo en cuenta que en un 70% de
la plantas se utiliza |a tecnologia de Rejilla Abiertay en un 20% la de
Combustion S umergida, e |Ir estantel 0% | oo cupand iferentes
tecnologias o p atentes d e e quipos d e v aporizacién, esto i mplica u n

mayor estudio en la técnica de vaporizacion utilizada en la tecnologia de
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Rejilla Abierta. Los principales proveedores® de |a tecnologia de Rejilla
Abierta son Sumimoto Precision Products y Kobelco, mientras que para
tecnologiad e C ombustién S umergidas on T-Thermal, Kaldair vy

Sumimoto Precision Products.

El que ambas tecnologias sean las de mayor uso a nivel mundial refleja
su efectividad y un equilibrio en la relacion costo-beneficio. Por medio
de d iferentes asp ectos e stas t ecnologias f ueron m edidas para po der
establecer un criterio de seleccién 6 ptimo para una posible instalacion
en lasco stasd el G olfod e M éxico. C omoy ase e stablecié g ue
econdmicamente no es significativa la diferencia (siendo muy estrictos
los vaporizadores de Combustién Sumergida una mejor opcién debido al
punto de equilibrio), la operacidon es un criterio clave para d eterminar
que la tecnologia que mas conviene es la d e Rejilla A bierta, estoes
porque siendo el agua de mar el fluido d e s ervicio g ue s e utiliza el
establecer u na p lanta Regasificadora en laco stae su nav entaja
estratégica estableciéndose cerca de un lugar donde se cuenta con los
servicios necesario p ara o perar sin necesidad de invertir mucho en el
transporte de los mismos. Claro es, que para una seleccion definitiva se
necesita h acer u na e valuacion m as profunda de | as tecnologias y asi

poder tomar la mejor decision.

! Rosado Cruz, Mayra Jazmin, “Evaluacidn de las Tecnologias Disponibles para Regasificacion de Gas Natural
Licuado (GNL)”, México 2009, Tesis de Licenciatura en Ingenieria Quimica, UNAM, Facultad de Quimica.
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De m anera representativa, se pu ede r esumir e stos do s e quipos de
vaporizacién a partir de lo ya descrito, de acuerdo con |las siguientes

caracteristicas:

e Aspectos Técnicos, donde se toma en cuenta los servicios que
utilizan, equipos adicionales, eficiencia de los mismos.

e Impacto Ambiental, hace referencia a posibles emisiones de los
equipos, asi como del tratamiento de los desechos (cuando sea el
caso).

e Operacion y Mantenimiento, como su hombre lo dice, se toma
encu enta log ue implica tantol ao peracibnco moe |
mantenimiento, la d ificultadd e la o peracion, as ico mo la
frecuencia y el tipo de mantenimiento.

e Seguridad, los riesgos que implica la operaciéon del equipo tanto
para los trabajadores como para la planta.

e Costos,d em aneram as g eneral g ue en la ev aluacién p ero
teniendo como base los resultados de la misma.

e Disponibilidad del Equipo, esto en relacién a los p roveedores,
que a su vez tiene que ver con el uso de los equipos.

e Tamarfio, esto porque es un tema que se debe tener en cuenta
sobre todo cuando no se tiene mucho espacio disponible para la

construccién de una planta.
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La calificacién de esta comparaciéon cualitativa se dara con respecto a la

siguiente escala:

Tabla 6.1 Valores de la Evaluacion Cualitativa

EVALUACION CALIFICACION

Excelente 5
Bueno 4
Regular 3
Malo 2
Pésimo 1

Tabla 6.2 Comparacién Cualitativa de las Tecnologias

COMBUSTION
REJILLA ABIERTA SUMERGIDA
Aspectos Técnicos 5 4
Impacto Ambiental 4 3
Operacion y 5 4
Mantenimiento
Seguridad 5 3
Costos 3 4
Di ibili |
|spon|bl!|dad de 5 4
Equipo
Tamano 5 4
TOTAL 32 26
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“APENDICES”

l. APENDICE A

PROPIEDADES DEL GNL Y GN

Calculo de la densidad del GNL' a una temperatura de 115 K:

Bl:.= 29214
B2 := 0.28976
B3 := 190.56
B4 .= 0.28881
B1 kmol

Parae | cd Iculod e la cap acidad ca lorifica ( Cp) se t omaron d atos
experimentales, y se aproximo a | a temperatura de operacion con una
regresion lineal?:

Tuo = 1023 K Tgos == 1405 K

uno

kJ kJ

C = 54.8 C = 50.8
Puno kol -K Pdos kmol -K

Calculo de la capacidad calorifica (Cp) a partir de la ecuacién de
regresion lineal, a una temperatura de 115 K:

! PERRY, Robert, et. al. “Perry’s Chemical Engineers Handbook”,7a edicion, McGraw Hill, 1999, p. 2-98, tabla
2-30

2 REID Robert, PRAUSNITZ John M., “The Properties of Gases & Liquids”, 4a edicién, McGraw Hill, 1987, p.
142, table 5-12.
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kJ
kmol -K

CPgos — CP
Cp = ( dos “m](n ~Turp) + CPyyp = 55.958
Tdos ~ Tuno

De la misma manera, se puede calcular el calor especifico para el GN, a
la temperatura de saturacion:

T = —72.9+ 273.15 = 200.25 K

Tes — Typg) + CPpry = 67.621 K
]( sat uno) uno

Tdos~ Tuno kmol -K

La viscosidad del GNL se calcul43, a una temperatura de 115 K:

D1 = —2.687-1C
D2 = 1.15-10°
D3 = 1.871.10

D4 = -5211.10 °

D2
D1+H+D3~T1+D4-T12
p=e = 0.115 cF

Analisis dimensional de la longitud equivalente para la caida de presién
en los vaporizadores de rejilla abierta:

B Ib + ft
1 g, b 144in® ft® [p.gz
L=pbe e FI
52

Analisis de la diferencia de velocidades (en el balance para la presion de
succién de las bombas de agua) con diametro y flujo igual:

* Ibdem 2, pp. 442, 455, tabla 9-8

120



P IS 1
A a4
L@ QL mh
A ez T 740
Si d;=d>:

oV, wl,
——=——=V =V
40 4Q=>1 2

El poder calorifico se calculd:
PC = ZXi * PM; = PCN;
Donde:
PC: poder calorifico total [KJ/Kgmol]
PCN;: poder calorifico del compuesto [KIJ/Kgmol]

PM;: peso molecular del compuesto i

Xi: fracciéon mol del compuesto i

Los resultados son:

. PCN PCN
COMPONENTE FRACCION PM X*PM [KJ/kg] [KJ/I]<gmoI
Metano 99,31% 16 15,89 |[5,003E+04 | 794.956,69
Etano 0,28% 30 0,084 |4,749E+04| 3.989,16
Propano 0,20% 44 0,088 |4,636E+04| 4.079,68
n-Butano 0,05% 58 0,029 |[4,605E+04| 1.335,45
i-Butano 0,04% 58 0,0232 |4,517E+04| 1.047,94
n-Pentanos 0,01% 72 0,0072 | 4,498E+04 323,86
i-Pentanos 0,01% 72 0,0072 ---- ----
Nitrégeno 0,10% 28 0,028 ---- ----
PMiotal 16,16 PCiotal = 805.732,78
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Il. APENDICEB

Calculod el numerod ee quiposn ecesariosd ea cuerdo a

requerimientos técnicos:

ft3
FGNL = 101556 o~
h

26.384-16.02
oL = AR o1z &
1000-35.31 3

e Andlisis dimensional de la densidad del GNL

kmol* kg
— _m3 kmol [=]t0_n
PGNL = "k sz 151 5
ton m3
Entonces:

Capacidad = F g panL = 1-216x 10°

ORV., = 220 —"
e h-equipo
sov., = 190 —&
eq h-equipo
ORv = ST _ o o6 equipos
ORV
eq
Capacidad
scv = — XX _ 6398 equipos
SCVeq

0s
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