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RESUMEN

El comportamiento de la presion promedio en el yacimiento VEE3 RM-01,
descendid de 3850 psig a 1800 psig. Debido a esto la Gerencia Proyecto Especiales
realiz6 un estudio para evaluar el yacimiento con el objeto de incrementar el recobro
y mantener la productividad de los pozos. A raiz de este estudio en el Portafolio de
Oportunidades (PDO) del Distrito Gas Anaco, se espera generar una produccion pico
para el afo 2013 cercano a 300 MMPCED y 10 MB/D de gas y petroleo
respectivamente. La metodologia utilizada contempla la revaporizacion del gas
condensado “In Situ”, mediante inyeccion de gas supercritico (CO,). Por estas
razones, este trabajo analiza varias opciones de disefio de la planta piloto de
inyeccion ciclica de CO, supercritico, con el fin de compararlo con el estudio
contratado por PDVSA. La metodologia utilizada incluye evaluar primeramente el
mecanismo de suministro de CO; a inyectar, motivo por el cual en este trabajo se
analizaron cinco casos para el disefio del modulo de endulzamiento para la obtencion
del CO, requerido. En estos casos, se analizaron la tecnologia a utilizar, el
dimensionamiento de los equipos y los arreglos que cumplan con las normas y
procedimiento nacionales e internacionales. De los casos analizados, el caso N°5
realizado en este trabajo muestra ventajas importantes con respecto a los resultados
obtenidos en el disefio contratado por PDVSA y en consecuencia deberia revisarse el
trabajo contratado por PDVSA antes de seguir con las siguientes etapas de

ingenierias.
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INTRODUCCION

El crecimiento del consumo energético en la poblaciéon y en el sector industrial
relacionado con: la siderurgica, el aluminio y la petroquimica estan sustentada en
gran parte en el consumo del gas natural. Esto se incrementa aun mas cuando se
planifica el uso del gas natural para la obtencioén del gas natural vehicular. Por otro
lado, la tecnologia apunta a la transformacion fisica y quimica como la nueva forma
de expandir el negocio del gas natural en el mercado interno y mercados
internacionales. Por estas razones, el incremento en la produccion del gas natural es
uno de los grandes objetivos en nuestra industria petrolera y por este motivo este

trabajo esté orientado en esa direccion.

Actualmente, la totalidad de los hidrocarburos gaseosos en Venezuela
provienen de la produccién de gas asociado, lo cual establece que su suministro al
mercado depende enteramente de los planes y programas de produccion de crudo.
Para subsanar esta situacion de dependencia y aumentar la oferta de gas, se ha
establecido una estrategia que contempla la exploracion y produccion de gas no
asociado. El desarrollo gasifero del Distrito Gas Anaco (DGA) esta focalizado en dos
grandes 4reas geograficas, conocidas como: Area Mayor de Anaco (AMA), y Area
Mayor de Oficina (AMO), de las cuales se obtendra la oferta disponible necesaria
para satisfacer la demanda de gas en el mercado y para mantener la produccion en el
momento que los pozos hayan perdido su presion natural. Entre estas actividades se
pueden mencionar: la inyeccidn para sistemas de recuperacion y para el
levantamiento artificial por gas. Otra aplicacion que tiene el gas natural es como
materia prima para los procesos de las industrias petroquimicas y la fabricacion de

acero en la siderurgica de Guayana.
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El Portafolio de Oportunidades (PDO) 2006-2025 del Distrito Gas
Anaco(DGA), estima una produccién méxima para el afio 2013 cercana a 8,495
Mmced (300 millones de pies cubico estdndar dia “MMpced”) y 1589,9 m3/dia (10
Mbd) de gas y petréleo, respectivamente proveniente de procesos de revaporizacion
del gas condensado “In Situ”, por inyecciéon de gas supercritico, como alternativa
factible al deterioro progresivo en el nivel energético de los principales yacimientos

del area.

De alli la necesidad de implantar una planta piloto de inyeccion ciclica de

CO2 que permita la revaporizacion de condensado de gas.

El trabajo estd estructurado en cuatro capitulos: El primero se refiere al
problema y su planteamiento, objetivo general, objetivos especificos y justificacion
de la investigaciéon. El segundo concierne al marco tedrico que contempla:
antecedentes, bases teoricas y términos bdsicos. El tercero describe al marco
metodoldgico, y abarca: tipos y nivel de la investigacién, métodos y técnicas
utilizadas para el andlisis de los datos, recursos, procedimientos y evaluacion de
costo. El cuarto es la esencia de la tesis, cubre todo el proceso que se llevd a cabo
desde el punto de vista de las aplicaciones en ingenieria. En este capitulo se analiza el
disefio de la planta piloto de inyeccion ciclica de CO2 supercritico y se explica como
debe ser la operacion Optima de esa planta piloto y se describen los parametros de

disefio.
Los casos estudiados para la descripcion de este trabajo contemplan seis casos

para el disefio del modulo de endulzamiento, que en una primera etapa fueron

considerados factibles.
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Caso N° 1

El absorbedor con siete platos teoricos.

El regenerador con seis platos teoricos.

Caso N° 2

El absorbedor con seis platos teoricos.

El regenerador con cinco platos tedricos.

Caso N° 3

El absorbedor con ocho platos tedricos.

El regenerador con siete platos tedricos.

Caso N° 4

El absorbedor con nueve platos tedricos.

El regenerador con ocho platos tedricos.

CasoN° 5

El absorbedor con diez platos tedricos.

El regenerador con nueve platos teoricos.
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Caso N° 6

El absorbedor con veinte platos teoricos.

El regenerador con veintitrés platos teoricos.
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CAPITULO |

EL PROBLEMA

1.1.- Planteamiento del problema

El Distrito Gas Anaco (DGA), conformado por: Area Mayor de Anaco (AMA),
y Area Mayor de Oficina (AMO), contempla en el Portafolio de Oportunidades
(PDO) 2006-2025, un volumen de 80,1 MMmced (2829,8 MMpced) para el afio 2013
(ver Anexo A), de los cuales 8,5 MMmced (300 MMpced) de gas corresponden a

produccion proveniente de los procesos de recuperacion mejorada.

Motivado a la variacion del comportamiento de produccion de algunos
yacimientos, se han efectuado diversas investigaciones por el personal de los
departamentos de Yacimientos, Estudios Integrados y Proyectos Especiales
pertenecientes a la Gerencia de Produccion Gas Anaco. La investigacion mds reciente
culminé en el afo 2005. En ellas se ha demostrado que en la explotacion natural del
Area Mayor de Anaco, es evidente un deterioro progresivo en el nivel energético de
los principales yacimientos. Aunado a ello, y debido a la naturaleza del fluido
entrampado en sitio, y por otro lado a las fuertes caidas de presion pozo-formacion
asociadas al régimen de produccion se origina algunos mecanismos de generacion de

dafo a la formacion.

Considerando algunos resultados halagadores obtenidos en diversas partes del
mundo con incremento en las cifras de recobro en exceso del 10% del hidrocarburo
remanente en sitio (ver seccion 2.1), se ha planteado la posibilidad de emprender un
proceso de recuperacion mejorada mediante la inyeccion ciclica de CO2 mejorando

procesos previos a través del pre-calentamiento del mismo.
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Para la obtencion de los 8,5 MMmced (300 MMpced) de gas, la Gerencia de
Proyectos Especiales, ha solicitado evaluar la factibilidad técnico/econémica de
emprender un proyecto piloto asociado a la recuperacion mejorada en el campo Santa
Rosa, con mira a ampliar estos proyectos en los campos Santa Rosa y San Joaquin. El
proyecto motivo de este trabajo consiste en la implantacion de una planta piloto, para
la inyeccion de una corriente de CO2, durante ciclos de inyeccion. Al ser inyectado el
CO2 a altas temperaturas, se espera formular y favorecer un proceso supercritico en
donde se densifique la fase gaseosa y se favorezca por ende una mayor transferencia
de masa desde el hidrocarburo liquido (condensado) al gas pobre favoreciendo la

movilidad al gas.

El proceso consiste en la inyeccion de un volumen 84,95 — 113,267 Mmced (3 a
4 MMpced) de CO2 caliente a 477,6 K (400 F) a alta presion 1,7 x104 kPa (2.500
psig) mediante un pozo que originalmente es productor de hidrocarburo, luego se
transforma en inyector de CO2, seguido de un periodo de remojo o difusion en el cual
el pozo se mantiene cerrado, posteriormente el pozo es activado como productor de
hidrocarburo y este proceso se continia de forma ciclica hasta cumplir con seis
ciclos. Como resultado, se estaria favoreciendo la revaporizacion de liquidos
condensados del gas por difusion y choque térmico con el CO2 caliente en un proceso

tipo no miscible.

La presente investigacion estara dirigida a visualizar y conceptualizar la
infraestructura requerida para la planta piloto, para llevar a cabo la inyeccion ciclica
de CO2 al pozo seleccionado, evaludndose las diferentes opciones (suministro por
proveedores, remocion del CO2 de la corriente de gas y considerando el CO2
removido por el proyecto Etano) para la infraestructura requerida, con la finalidad de
seleccionar la mas viable técnicamente y desarrollar el estimado de costo clase V

asociado a esta opcion.
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1.2.- Objetivos
1.2.1.- Objetivo general

Evaluar las alternativas para el disefio de una planta piloto de inyeccion ciclica
de CO2 supercritico en el pozo RM-25, del campo Santa Rosa, Produccion Gas
Anaco.

1.2.2.- Objetivos especificos

Evaluar el suministro de CO2 para el disefio de la planta piloto de inyeccion de

CO2 superecritico.

Estudiar las posibles opciones para el disefio de la planta piloto de inyeccion de

CO2 supercritico.

Seleccionar la opcion més deseable para el disefio de la planta piloto de

inyeccion de CO2 supercritico a través de un analisis técnico-operacional.

Seleccionar la ubicacién geografica de la planta piloto de inyecciéon de CO2

supercritico.

Establecer los principales parametros de procesos de la planta piloto de

inyeccion de CO2, usando paquetes de simulacion (HYSYS y PIPEPHASE).

Determinar la factibilidad economica del proyecto mediante la elaboracion de

un estimado de costo clase V.
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1.3.- Justificacion De La Investigacion

El gas natural es la fuente energética que, por sus facilidades de utilizacion, se
ha impuesto en el mercado interno e internacional. Se emplea en varios procesos
como: inyeccion para incrementar la recuperacion de crudo mediante el
mantenimiento o aumento de la presion del subsuelo, obteniéndose liquido del gas
natural (LGN) plantas criogénicas. El1 LGN se fracciona para obtener productos de
suma importancia como el propano, isobutano, n-butano, pentano, la gasolina natural
y residuales. El gas residual de las plantas criogénicas se utiliza para uso industrial,
domestico y gas natural vehicular (GNV). El propano mezclado con butano forma el
GLP, el cual es un combustible usado en aquellos sitios que no tienen acceso de gas
directo. El isobutano, el pentano y la gasolina natural, son ampliamente utilizados en
la obtencién de gasolina para motores. Adicionalmente, el gas natural es materia
prima para producir: plésticos, tela sintética, fertilizantes, glicoles, los sustitutos del

tetraetilo de plomo en la gasolina de motor, entre muchos otros).

El requerimiento del gas natural, motiva al desarrollo de nueva infraestructura
para garantizar el suministro de gas a los clientes. Es por ello que PDVSA Gas Anaco
requiere instalar una planta piloto de inyeccion ciclica de CO2 supercritico en el
pozo RM-25, en el campo Santa Rosa. De obtenerse resultados satisfactorios,
permitiran definir si se masifica o no el proyecto en los campos Santa Rosa y San

Joaquin.



CAPITULO 11

MARCO TEORICO

En esta parte se presentaran los conceptos y las investigaciones realizadas con

la inyeccion ciclica de CO; supercritico, junto con la terminologia basica.

2.1.- Antecedentes Del Problema

Hasta los momentos, no existen precedentes registrados de procesos de
inyeccion de CO, caliente en el mundo. Se han efectuado algunos ensayos de
inyeccion de gas seco en yacimientos de condensado de gas de los campos Rapid
River y Cold Spring con incrementos de produccion de condensado variables del 25
al 200%. En el campo Ankleshwar (India; 1997) se ejecutd un proceso de inyeccion
de gas natural enriquecido con etano a 20% registrando incrementos de produccion

del 10% después de inyectar cerca del 26% del volumen poroso de hidrocarburo.

Localmente, se han hecho varios intentos para evaluar la factibilidad de un
proyecto de inyeccion ciclica de CO; en frio: 1982 por Exxon-Lagoven, en 1986 por
Intevep-Meneven y en 1987 por Corpoven-Shell sin lograr emprender proyecto

alguno y limitdndose a la jerarquizacion de prospectos.

Mas recientemente, en 2002, el Norwegian Petroleum Directorate (NPD) ha
establecido un equipo de trabajo entre Statoil, Hydro, BP, Shell, PPCO, Agip y OLF
para estudiar procesos de mejoramiento del recobro por inyeccion ciclica de CO, en
yacimientos de crudo volatil y gas condensado agotados del mar del norte en los

campos Gullfaksm Ekofisk y Brage.
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2.2.- Bases Tebricas

2.2.1.- Aspectos Tedricos Relacionados con el Gas

Natural.

2.2.1.1.- Gas natural

Se denomina gas natural al formado por los miembros mas volatiles de la serie
parafinica de hidrocarburos, principalmente metano, cantidades menores de etano,
propano, iso-butano, n-butano, pentanos y gasolina natural. Ademas puede contener

porcentajes muy pequeilos de compuestos mas pesados.

En el gas natural, se encuentran impurezas y cantidades variables de otros gases
no hidrocarburos, como diéxido de carbono (CO2), sulfuro de hidrégeno (H2S),
nitrogeno (N2), helio (He) y vapor de agua (H20), entre otros. El gas natural puede
obtenerse, como tal, en yacimientos de gas libre o asociado de petréleo y de
condensado. El metano constituye el principal componente del gas natural y tiene una

gravedad especifica menor con relacion al aire [1].

2.2.1.2.- Contaminantes del gas

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos que cominmente se emplea para
propositos energéticos y que, por lo general, se utiliza para fines domésticos e

industriales.

Es conveniente aclarar que en su composicion no aparecen Unicamente los
hidrocarburos, sino también las impurezas o contaminantes, como el agua, el diéxido

de carbono (CO2), el sulfuro de hidrogeno (H2S), monodxido de carbono (CO),
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sulfuro de carbonilo (COS), disulfuro de carbono (CS2), mercaptanos (RSH),
nitrogeno (N2) y oxigeno (02). Generalmente, el COS, CS2 y RSH estan presentes
en gases de refineria y no en el gas natural de yacimiento. Adicionalmente, el
personal que trabaja en este tipo de operaciones debe vigilar la presencia de arena,
que produce la erosion en los accesorios de tuberias. Las parafinas y los asfaltenos
(procesos que pueden ocurrir en un gas asociado) se depositan y crean problemas de
taponamiento. Cuando el agua esta en forma liquida y en presencia de sulfuro de
hidrégeno (H2S), forma é4cidos que corroen las instalaciones. El ingeniero encuentra

su razdén de ser en la solucion de estos problemas.

La presion y la temperatura a la cual se debe conducir el gas indican la cantidad
de liquido que se puede depositar en el sistema, y el espesor de la pared metélica de
los equipos que configuran el disefio. Del conocimiento que se tenga de estas

variables y del dominio en su utilidad dependera el éxito [1].

2.2.1.3.- Uso del gas natural

El uso que mas comunmente se le da al gas natural est4 relacionado con su
poder calorifico o la cantidad de energia que se puede extraer de un determinado
caudal. En la generacion de electricidad, el gas ha tenido efectividad y vigencia. No

en todos los sitios hay la posibilidad de disponer de energia hidraulica.

No se debe olvidar que el gas natural sirve como materia prima para obtener
productos petroquimicos lo cual ha sido uno de los retos del hombre durante el siglo
XX (plasticos, tela sintética, fertilizantes, glicoles, los sustitutos del tetraetilo de

plomo en la gasolina de motor, entre muchos otros).

Cada uno de los componentes tiene un uso especifico, ademads de las referencias

anteriormente presentadas, el metano y el etano se emplean actualmente como
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sustitucion de la gasolina (GNV); el propano, usado como un Ginico componente o en
combinacion con el butano, conforma el GLP, que se expende en envases
presurizados de diferentes tamafios, tantos para propdsitos domésticos como para el

automovilismo [2].

2.2.1.4.- Composicion del gas

La composicion real de un determinado gas se obtiene y aprecia por medio de
analisis cualitativos y cuantitativos. Estos andlisis enumeran los componentes

presentes y el porcentaje de cada componente en la composicion total.

Ademas de los hidrocarburos presentes, por analisis se detecta la presencia o no
de otras substancias que merecen atencion debido a que pueden ocasionar trastornos

en las operaciones de manejo, tratamiento y procesamiento industrial del gas.

El componente principal del gas natural es el metano. Los otros hidrocarburos,
unos en forma de gas y otros como liquido, son parte del gas en menores porcentajes.
Sin embargo, por medio del porcentaje real que indique el analisis de muestras de gas
de un yacimiento se podra calcular la cantidad de liquidos susceptibles de extraccion

y las posibilidades de comercializacion.

Ademas, se notara también que el gas natural puede contener otros gases fuera
de la serie parafinica de hidrocarburos. En muchos yacimientos gasiferos aparecen en
el gas sulfuro de hidrogeno, derivados de carbono y en ciertos yacimientos pueden
contener pequefias cantidades de helio. Se han dado casos de algunos yacimientos de
gas que no contienen casi nada de hidrocarburos pero si mas de 90 % de didxido de

carbono (CO2) [2].
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2.2.1.5.- Tipos de gases

Gas acido. Es aquel que contiene como minimo 4 ppm, v de sulfuro de

hidrogeno y 3% V/V de dioxido de carbono [1].

Gas combustible seco. Es el gas natural cuando no contiene componentes
pesados (C3+). En caso contrario, cuando en el gas hay componentes pesados en

cantidades considerables se le llama gas rico [1].

Gas crudo. Es el que no ha sido sometido a ningin proceso de tratamiento o
limpieza. Tal como viene del pozo. El que llega a una planta u otro tipo de instalacion

sin tratamiento previo [1].

Gas deshidratado. Desde el punto de vista técnico, se dice que el gas estd
deshidratado cuando tiene menos de siete libras de agua por cada millén de pies
cubicos, medidos en condiciones normales. No obstante, este criterio debe evaluarse

con cuidado, dependiendo del uso que se le vaya a dar al gas [1].

Gas dulce. Es aquel que tiene menos de 4 ppm,v de sulfuro de hidrogeno y un
contenido bajo de diéxido de carbono menor de 3% V/V. En ¢l han sido separados los

componentes acidos (dioxido de carbono, sulfuro de hidrogeno, etc.) [1].

Gas humedo. Es aquel que tiene componentes licuables, de GPM alto, capaz de

generar gasolina en cantidades comerciales1].

Gas no asociado. Es el que, en las condiciones del yacimiento, no est4 asociado
con el petréleo. Gas libre, que solamente produce un barril de petrdleo para cada

100.000 pies cubicos medidos en condiciones normales [1].



36

Gas procesado. Es aquel gas que ha sido sometido a procesamiento para

eliminarle las impurezas y demas componentes indeseables [1].

Gas rico. Es aquel que contiene una buena cantidad de productos condensables.
Usualmente, alimenta una planta de procesamiento para la extraccion de productos
condensables (C3+). A esa propiedad se le conoce como GPM (galones de liquido
que se pueden extraer de cada mil pies cubicos de gas natural, medidos a condiciones
estandar). Una corriente de gas con un GPM = 3,0 se considera muy rentable a los

propositos de la inversion, dependiendo del caudal disponible para este proposito [1].

Gas seco. El GPSA acepta este término aplicado a un gas cuyo contenido de
agua ha sido reducido mediante un proceso de deshidratacion. Cominmente, gas
natural con un contenido muy bajo de componentes condensables. Que no tiene
hidrocarburos licuables. A pesar de que es muy frecuente hablar del gas seco al
referirse a aquel que no tiene agua, el concepto verdadero lo describe como un fluido

sin componentes pesados de hidrocarburos que se puedan licuar [1].

2.2.1.6.- Medicidn de gas

El gas estd intimamente relacionado con la produccion de petroleo por eso la
medicidon de petroleo y gas producido juega un papel importante en la industria
petrolera ya que esta informacién permite conocer las condiciones del yacimiento.

La medicion del gas se realiza en diferentes puntos de la estacion recolectora:
en la salida del separador de prueba, en la salida del separador de produccion y en las

lineas de venteo.

La medicion del gas es mas complicada que la medicion del liquido, ya que su

volumen debe ser determinado durante su transporte a través de lineas de tuberias

[1].
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2.2.1.7.- Compresion

La compresion del gas se puede hacer por etapas. Generalmente se emplea una
primera, segunda y tercera etapas de compresion que pueden satisfacer las presiones
requeridas, al tomarse en consideracion, la presion de entrada y la de salida, la
relacion de compresion, la temperatura de entrada y de salida, el peso molecular del

gas, para determinar la potencia de compresion requerida.

De acuerdo al tipo y aplicacién, los compresores se clasifican (ver tabla 2.1) de

la manera siguiente:

Tabla 2.1 Tipos de compresores

Tipo de compresor Rango de aplicacion
. A casi todos los rangos de presion y caudales
Reciprocante
moderados.
A presiones relativamente bajas o medianas y
Centrifugo
caudales altos.
Desplazamiento rotativo A presiones bajas y caudales altos.
_ A presiones relativamente bajas o medianas,
Axiales _ _ _ ‘
caudales altos y diferenciales de presion bajas.

Los dos primeros tipos son los mas utilizados en el transporte y manejo de gas
natural. Los compresores de desplazamiento rotativo, y axiales tienen las siguientes
aplicaciones: procesos de refrigeracion convencional, plantas de refrigeracion por el

método de adsorcion, plantas de licuefaccion de gas y otras aplicaciones|3].
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2.2.1.7.1.- Compresores reciprocantes

Caracteristicas y clasificacion

Los compresores reciprocantes son ampliamente utilizados en la industria
petrolera venezolana, sobre todo en aquellos casos donde los caudales de

alimentacion pueden ser variables.

La compresion reciprocante se realiza con una unidad motriz independiente,
que le suministra la energia necesaria a los cilindros de compresion para realizar el

trabajo de compresion del gas [3].

Tabla 2.2 Rangos maximos de presiones de descarga de los compresores

Maxima relacion de Maxima relacion de
Tipo de compresor Rango de presiones compresion por etapa comp resion
maxinas (Valor Aproximado) (Valor aproximado)
Reciprocante 30.000-50.000 10 El requerido
Cenfrifugo 3.000-5.000 3 6
Desplazamiento
_ 130 4 4
rotatorio
Axial 3.000-5.000 1,8 5.65
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2.2.2.- Aspectos Teoricos Relacionados con las propiedades termodinamicas

2.2.2.1.- Gravedad especifica (8)

Relacion entre la masa de un determinado volumen de una sustancia con
respecto a un volumen igual de otra tomada como estdndar. A menos que se
establezca lo contrario, se acepta el aire como estandar para los gases y el agua para
los liquidos, con un volumen medido en condiciones normales de presion y

temperatura, por ejemplo en el Sistema Britanico son 288,7 Ky 1,0x105 Pa[4].

Correccion de la gravedad especifica por impurezas

S —0,9672YN, —1,5195YCO, — 1,1765YH,S

o; =
1-YN, —YCO, — YH,S o
Donde:
19) _ ) .
¢ = gravedad especifica corregida.
Oc = gravedad especifica del aire sin corregir.
YN,

= fraccion molar de nitrégeno.
YCO,_ fraccion molar de didxido de carbono.

YH,S

= fraccion molar del sulfuro de hidrégeno.
2.2.2.2.- Presion (P)

En sistemas estaticos, la presion es uniforme en todas direcciones alrededor de

la cercania de un volumen elemental de fluido. Sin embargo, la presion puede variar
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en diversos puntos del sistema. La presion real en un punto determinado del sistema
se llama presion absoluta, debido a que se mide en forma relativa a una presion
absoluta de cero. Es necesario utilizar el adjetivo absoluta, debido a que la mayoria de
los dispositivos de medicion de presion experimental indican lo que se conoce como
presion manométrica. Una presion manométrica es la diferencia entre la presion

absoluta del fluido y la presion atmosférica. Entonces, generalizando [4].
Pabs = Patm + Pman (2.2)
2.2.2.3.- Presion critica (Pc)
Es la presion necesaria para alcanzar el punto critico. Es una condicion en la
cual no hay distincion entre liquido y gas, y la sustancia es descrita simplemente

como un fluido [4].

Correccion gravedad especifica

P, =677 +15,05, —37,55.> (23)

Donde:

Al

C = presion critica corregida por la gravedad especifica, (psia).

e = gravedad especifica corregida.

Correccion por Wichert- Aziz

_ 9 6 05 _yyy g4
Fsk_lzo{(vcoszzsP ~frco, +YH,s) }+15(YH28 YH,s*) 04
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P YI—PIC (ST Zl_— I\:(;k)s)Fsk
c 2 2 (2.5)

Donde:

Pc” = presion critica corregida, (psia).

FSk = factor de correccion por presencia de CO2 y H2S.

Pc = presion critica, (psia).

Tc = temperatura critica, (°R).

YCO, _ fraccion molar de didxido de carbono.

YH,S _ fraccion molar del sulfuro de hidrégeno.

2.2.2.4.- Temperatura (T)

La temperatura de un cuerpo es una medida de su estado térmico considerado
como su capacidad para transferir calor a otros cuerpos. Puede ser usada en cuatro
medidas, dos basadas en una escala relativa (grados Celsius y Fahrenheit) y dos

basadas en una escala absoluta (Kelvin y grados Ranking) [4].
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2.2.2.5.- Temperatura critica (Tc)

Corresponde al punto donde se encuentran las curvas correspondientes al lugar

geométrico de los puntos de rocio con el lugar geométrico de los puntos de burbujeo,

a la presion critica del sistema. Es aquella por encima de la cual ya no es posible

diferenciar las fases [4].

(2.6)

Correccion por gravedad especifica

T. =168,0 +3255, —12,56,°

Fsk=120x [(\(co2 ~rr,sf?—frcq +YH28)1’6} +1 5><(YH280’5 —YH284)

(2.7)
T. =T, — Fsk 2.8)
Donde:
TC' = temperatura critica corregida por la gravedad especifica, (°R).
TC” = temperatura critica corregida por la gravedad especifica y acidez, (°R).

Fsk = factor de correccion por presencia de CO2 y H2S, adimensional.
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= gravedad especifica corregida, adimensional.

YC02 = fraccidn molar de dioxido de carbono, adimensional.

YH,S

= fraccion molar del sulfuro de hidrégeno, adimensional.
2.2.2.6.- El factor de compresibilidad y los estados correspondientes.

El factor de compresibilidad representa la desviacion de un gas con respecto

a las leyes de un gas ideal, lo cual provoca que cuando se utiliza la ecuacion general
del estado gaseoso PV =nRT , se deba introducir el factor Z, lo que hace que la

ecuacion general para un gas real sea PV =ZnRT

Donde:

<}
|

= presion, psia.

T = temperatura, (°R).

Z = factor de Compresibilidad.

N = N° de moles, lbmol.

V = volumen, pie3.

R = constante universal de los gases 10,732 psia pie3 /Ibmol°R.
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El factor de compresibilidad Z es un factor adimensional independiente de la
cantidad del gas y estd definido por la composicion del gas, la temperatura y la
presion del sistema. Sin embargo, los modelos utilizados para calcular Z para gases

convencionales son diferentes que para gases clasificados como fluido densos.

La presion y temperatura reducidas son valores a los cuales se han encontrados
que varias propiedades de elementos gaseosos son idénticas (Ley de estados

correspondientes [2]:

P
Pr = FC
(2.9)
T
TI’ = i
(2.10)
Donde:

P = presion, psia.

Pr = presion reducida, psia.

Pc = presion critica, psia.

T =temperatura, (°R).

Tr = temperatura reducida, (°R).
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Tc = temperatura critica, (°R).

2.2.2.7.- Ecuaciones de estados

Las ecuaciones de estado se usan para correlacionar datos PVT y calcular
diferentes propiedades fisicas y termodinamicas de sistemas de hidrocarburos en un
amplio intervalo de valores de presion y temperatura. Con el auxilio de las
computadoras, tales ecuaciones tienen un uso y una aplicacién cada vez mayores

como predecir P,V ,ny T para los gases reales.

Las ecuaciones de estado se formulan recolectando datos experimentales y

calculando los coeficientes de una ecuacion propuesta mediante un ajuste estadistico.

Para que una ecuacién de estado sea efectiva debe representar datos
experimentales de las propiedades de PVT de un gas con una precision razonable.
Las ecuaciones de estado ctbicas, como Peng-Robinson, pueden tener una exactitud
de 1 a 2% dentro de un intervalo amplio de condiciones para muchos compuestos. En
algunos casos se hace necesario para el disefio la construccion de la envolvente
presion y temperatura para una composicion dada y en cuyo caso las ecuaciones de
estado propuestas deben ser validadas con datos de campo o laboratorio. Por

ejemplo, mediante analisis PVT. [2].

De las principales ecuaciones de estado se utilizara la ecuacion de Peng-

Robinson (PR):

Z3-(1-B)Z2 + (A -3B2-2B)Z - (AB-B2-B3)=0 (2.11)



Donde:

aP
R2T2

_bP

" RT

21 2
a= 0,45724( R F;I-C }0[

c

\/E:1+m(1— %Cj

m=0,37464 +1,54226W —0,26992W *

b= 0,0778( RF;I'C j

c

W =—0,1304 + 0,2934 x & — 0,0708 x 5>

a,a,b,A B,m

= constantes empleadas en las ecuaciones de estado.

Z = factor de compresibilidad.
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(2.12)

(2.13)

(2.14)

(2.15)

(2.16)

(2.17)

(2.18)
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R = constante universal de los gases 10,732 psia pie3 /Ib.mol°R.
P = presion, psia.

TC = temperatura critica, (°R).

PC = presion critica, psia.

W = factor acéntrico de Pitzer.

0 = gravedad especifica.

2.2.2.8.- Anélisis del comportamiento de fases

El estado de una mezcla de hidrocarburos a condiciones de superficie depende
de la composicion de la misma en el yacimiento. A su vez, la composicion del fluido
que permanece en el subsuelo, sufre cambios debido a los hidrocarburos producidos;
ademas, la reduccion de presion en el yacimiento, trae como consecuencia la
variacion en las proporciones de gas y liquido existentes en el mismo. El
conocimiento de las propiedades fisicas de tales mezclas de hidrocarburos, es
indispensable para evaluar, en términos de volimenes de liquido y gas, en

condiciones normales, lo que produce una unidad de fluido del yacimiento.

El objetivo de cualquier diagrama de fases es predecir la composicion de las

fases, es decir, determinar las cantidades de las fases, de gas o vapor y de liquido,
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donde se supone que existe el equilibrio termodindmico del sistema, a cualquier

presion y temperatura.

El estudio del comportamiento de fases se divide en dos partes generales:

cualitativo y cuantitativo.

En el primer caso, se analizan los diferentes diagramas de presion-temperatura,
presion-volumen, etc. En el segundo caso, se utilizan férmulas y métodos para
calcular la composicion y cantidades de las fases de un sistema, a una presion y

temperaturas dadas [5].

2.2.3.- Aspectos Tedricos Relacionados con YACIMIENTO.

2.2.3.1.- Yacimientos de gas condensado.

Un yacimiento de gas condensado en su estado natural, es una mezcla de
hidrocarburos en la cual prevalece el metano (C1 > 60%) y un alto porcentaje de
componentes pesados en comparacion con yacimientos de gas seco y humedo vy, a las
condiciones iniciales de presion y temperatura, esta ultima comprendida entre la
temperatura critica y cricondentérmica de la mezcla, se encuentra como una fase
gaseosa o de punto de rocio; por consiguiente, la produccion de condensado de gas es
predominantemente gas, del cudl se condensa liquido en los separadores de

superficie.

Este tipo de yacimiento prevalece a profundidades mayores a los 10.000 pies,
presentando condensacion retrograda isotérmica en un rango de temperaturas de 200 -
400 °F y presiones de 3.000 - 8.000 psig, normales en yacimiento. En su camino hacia

el tanque de almacenamiento el condensado sufre una fuerte reduccion de presion y
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temperatura y penetra rapidamente en la region de dos fases para llegar a la superficie

con las siguientes caracteristicas [6]:

Relacion gas - condensado (RGC): mayor que 3.200 pies cubico normales por

barriles normales (PCN/BN).

Gravedad API del condensado: 40 - 60°.

El contenido de metano del gas condensado es mayor o igual a 60 % y de la

fraccion pesada C7+ < 12,5 %.

Color del condensado: incoloro, amarillo - claro.

Entre mas rico en componentes pesados (C5+) sea el gas condensado, menor

RGCy la gravedad °API del condensado. Ademas, el color se torna mas oscuro.

La produccion en los yacimientos de gas condensado exhibe un
comportamiento complejo durante su agotamiento, debido a la existencia de un
sistema de flujo bifasico constituido por el gas y condensado liquido en las
adyacencias al pozo, cuando la caida de presion en el yacimiento es tal que se entra
en la zona de condensacion retrograda. El impacto econémico de la acumulacion del
condensado retrogrado, origina tres problemas a saber: una reduccion no-reversible
de la productividad en el pozo, un gas mas ligero y por ende menos comerciable, y un

bloqueo de condensado en las tuberias [7].

La productividad en estos yacimientos por encima de la presion de punto de
rocio estd controlada por la permeabilidad, el espesor del yacimiento y la viscosidad
del gas. Por debajo del punto de rocio, la reduccion del grado de productividad va a

ser controlada por la saturacion critica de condensado y por la forma de las curvas de
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permeabilidad relativa del gas y condensado [8]. Ver anexo B “articulo de revision

de los yacimientos de gas condensado”.

2.2.3.1.1.- Yacimiento VEE3 RM-01

El yacimiento esta conformado por una zona de petroleo liviano asociada a una
capa de gas condensado. Fue descubierto en julio de 1942, por el pozo RM-1 (sin ser
completado en el yacimiento), que probd gas condensado de 50,9 °API y 2.600 psig
de presion de cabezal fluyente. Posteriormente, se probaron en la zona de petroleo el
pozo AV-3 y RM-22 en 1958 yl1960 respectivamente. Las tasas individuales de
produccion de petroleo de los primeros pozos productores, completados en la zona de
petréleo (entre Mayo de 1960 y Noviembre de 1961), estuvieron entre 540 BPD y
740 BPD, con un promedio cercano a los 660 BPD por pozo, de un crudo muy liviano
con gravedad cercana a 40 °API. En cuanto a la relacién gas petrdleo inicial de
produccion de los pozos en la zona de petrdleo, esta estuvo cerca de 1.641 PCN/BN,
obtenido este valor como un promedio de las primeras pruebas de produccion
reportadas. Por otra parte, en la zona de gas condensado, se probaron inicialmente los
pozos RM-1 y RM-8 (entre Abril de 1942 y Diciembre de 1962), se tiene como
promedio de sus pruebas iniciales una tasa de condensado de 515 BPD de 50,7 °API,

7.340 PCN/BN de RGP y 2.550 psig de presion inicial fluyente de cabezal.

Los mecanismos de produccion predominantes del yacimiento para los inicios
de la explotacion, fue expansion de los fluidos y la expansion de la capa inicial de gas
condensado, pero el yacimiento es esencialmente volumétrico pues el efecto del
acuifero asociado es limitado. Se observd el comportamiento de la presion promedio,
la cual descendi6 desde su valor inicial de 3.850 psig hasta 3.590 psig para
septiembre de 1963 con un acumulado de petrdleo y gas de 2.2 MBN y 4.2
MMPCND respectivamente. Debido a esto se realizd6 en 1963 un estudio para

someterlo a un proyecto de inyeccion de gas a fin de suplir la energia natural del
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yacimiento. Con este proyecto de recuperacion adicional se perseguia incrementar el
recobro final y mantener la productividad de los pozos, deteniendo la caida de presion
en el yacimiento que se produjo en su etapa inicial de produccion [8].

2.2.3.2.- Diagrama presion-temperatura de mezclas de hidrocarburos

La mejor forma de observar los cambios de fase de las mezclas de
hidrocarburos que se presentan naturalmente en yacimiento de petrdleo y gas (o
condensado) es a través de un diagrama presion-temperatura (P-T) como el que se

muestra en la fig. 2.1.

En la fig. 2.1 se observa la envolvente de fases que resulta de unir las curvas de
puntos de burbujeo (curva AC) y puntos de rocio (curva CB). En los puntos de
burbujeo el sistema (mezcla de hidrocarburos) se encuentra en fase liquida en
equilibrio con una cantidad infinitesimal (burbuja) de gas. En los puntos de rocio el
sistema se encuentra en fase gaseosa en equilibrio con una cantidad infinitesimal
(gota) de liquido. Las curvas de burbujeo y rocio se unen en el punto critico (Pc). A
las condiciones del punto critico las propiedades intensivas del gas y liquido son

idénticas (iguales).

La envolvente de fases divide al diagrama en tres regiones, la del liquido que
esta situada fuera de la envolvente y a la izquierda de la temperatura critica; la de gas
que también esta fuera de la envolvente pero a la derecha de la temperatura critica y
la de dos fases que se encuentra dentro de la envolvente y donde se hallan en
equilibrio el gas y el liquido. En la regién de dos fases se observan las lineas de
isocalidad que son lineas que unen puntos de igual porcentaje volumétrico de
liquido en la mezcla de liquido-gas. Asi, las curvas de burbujeo y rocio son curvas de

100% y 0 % de liquido respectivamente.
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Cada mezcla de hidrocarburos encontrada en un yacimiento tiene un diagrama
de fases caracteristico, el cual permanece constante, mientras se mantenga constante
la proporcion de componentes en la mezcla; sufriendo modificaciones cuando se
altera esta proporcion debido a la extraccion preferencial de fluidos o a la inyeccion

de alguno de ellos (gas natural, CO2, N2, etc.) [6].

2.2.3.3.- Comportamiento retrogrado de mezclas de hidrocarburos

Algunas mezclas de hidrocarburos existen naturalmente entre la temperatura
critica y la cricondentérmica, como se observa en la fig. 2.2. A la presion del punto B
la mezcla se encuentra en fase gaseosa y al disminuir la presion isotérmicamente, se

alcanza la presion en el punto de rocio (punto B1). Dentro del area limitada por la
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Figura 2.1 Diagrama de fases de una mezclas de gas natural — gasolina natural

[8]

Linea punteada, la disminucion de presion produce condensacion de parte de la
mezcla. A este fendbmeno se le denomina condensacion retrograda isotérmica, para
diferenciarlo de la condensacion isotérmica normal que ocurre por aumento de
presion. La zona de condensacion retrograda estd delimitada por los puntos de
maxima temperatura de las lineas de isocalidad. Por debajo de la zona retrégrada (B2
— B3), la disminucion de presion produce vaporizacion del condensado retrogrado
hasta que se alcanza nuevamente la curva de rocio. A temperaturas entre la critica y la
cricondentérmica se observan dos presiones de rocio: retrégrada y normal. A la
presion de rocio retrograda la cantidad infinitesimal de liquido se forma por un
cambio de fases de gas a liquido y a la presion de rocio normal, por un cambio de

fases de liquido a gas.

La condensacion retrograda es causada por las fuerzas que actian sobre las
moléculas de diferentes tamafos y dependen del balance de esas fuerzas. Cuando la
presion disminuye por debajo de la presion de rocio, las fuerzas de atraccion entre las
moléculas livianas y pesadas disminuyen, debido a que las moléculas livianas se
separan mucho de las pesadas. Cuando esto ocurre, la atraccion entre las moléculas
pesadas se hace mas efectiva produciendo condensacion. Mayor reduccion de presion
permite a las moléculas de componentes pesados su normal vaporizacion hasta

alcanzar nuevamente el punto de rocio.

En resumen, la zona de condensacion retrograda estd limitada en su parte
superior por la curva de rocio entre el punto critico y el cricondentérmico, en el
inferior por la curva que une los puntos de maxima temperatura de las curvas de

isocalidad. (fig. 2.2) [6].
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2.2.3.4.- Condensacioén y vaporizacion.

Cuando en un yacimiento de gas condensado se produce una reduccion

isotérmica de la presion y se cruza la curva de rocio, se entra en la region de dos fases

ocurriendo condensacion retrograda de las fracciones pesadas e intermedias. Estas

fracciones se depositan como liquido en los canales porosos mas pequefios de la roca

debido a su adherencia sobre el materia solido; los hidrocarburos asi depositados no

logran fluir hacia los pozos ya que raramente se alcanza la saturacion critica de

liquido (minima saturacion de liquido por encima del cual el condensado comienza a

ser movil). Adicionalmente a este efecto, ya que lo que se deposita en los poros es la

fraccion mas pesada, se pierde una parte de gran valor en la formacion, lo que causa

que el fluido que se extrae se empobrezca en tales fracciones.
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Figura 2.2 Diagrama de fases que relaciona la presion y la temperatura para

un fluido de yacimiento [8].

Luego de alcanzar la condensacion retrograda maxima, empieza a ocurrir
revaporizacion del condensado al seguir disminuyendo la presion. Esta
revaporizacion produce una reduccion de la RGC (Relacion Gas - Condensado) e
incremento en la gravedad especifica del gas condensado producido. Pero el
condensado retrogrado no se vaporiza totalmente aunque se tengan bajas presiones de
agotamiento. Esto se debe a que solo se alcanza la presion de rocio normal a

presiones por debajo de la atmosférica (al vacio) [6].

2.2.3.5.- Anélisis PVT de yacimientos de gas condensado

Se denomina andlisis o estudio PVT al conjunto de pruebas de laboratorio que
se le hacen a una muestra representativa del yacimiento. Estas pruebas consisten en
simular en el laboratorio el agotamiento de presion (deplecion) de un yacimiento
volumétrico e isotérmico. De esta manera se puede determinar las propiedades
termodinamicas del fluido del yacimiento, permitiendo la seleccion del método mas
apropiado de produccion y la prediccion de su comportamiento a través de su vida

productiva [9].

2.2.3.6.- Tipos de separacion

Las pruebas de laboratorio usadas para obtener el comportamiento PVT deben
simular los tipos de separacidn gas - liquido que ocurren durante la produccion de gas
condensado desde el yacimiento a los separadores. Por consiguiente, dos tipos de

separacion se pueden presentar: separacion diferencial y separacion instantanea.
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2.2.3.6.1.- Separacion diferencial

La separacion diferencial es definida, como un proceso en el cudl la
composicion total del sistema varia durante el agotamiento de presion. En este caso el
gas separado es removido parcial o totalmente del contacto con el condensado
retrogrado isovolumetricamente. Manteniendo la posicion del piston constante se
retira gas hasta alcanzar una P2 (P2 < P1). Al caer por debajo de la presion de rocio,
ocurre condensacion retrograda, el liquido formado se acumula debajo del gas. La
presion se sigue disminuyendo a volumen constante (gas + liquido) hasta alcanzar la

presion de abandono [9].

2.2.3.6.2.- Separacion instantanea

En la separacion instantdnea todo el gas permanece en contacto con el liquido,
lo que significa que la composicion total del sistema permanece constante durante el
agotamiento de presion. La disminucion de presion durante el proceso se obtiene
retirando el piston de la celda. A través de este procedimiento es posible obtener
mayor cantidad de liquido condensado, esto se debe a que en este caso permanece una
mayor cantidad de gas en el sistema del cudl se condensa mas componentes pesados

al disminuir la presion [6].
2.2.3.7.- Ecuaciones de estado
Las ecuaciones de estado (EDE) son expresiones matematicas que relacionan la

presion con temperatura y volumen de un componente puro. Estas ecuaciones,

constituyen en método sencillo, confiable y preciso, para predecir las propiedades de
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los fluidos y comportamiento de fases que tienen lugar en el yacimiento en un amplio
rango de presion y temperatura y se basan en ecuaciones de estado cubicas debido a
que son computacionalmente mas eficientes. El conocimiento de las propiedades de
los fluidos y del comportamiento de fases son necesarios para calcular el gas
condensado original en sitio (Goes), el recobro de fluidos por agotamiento natural y
mantenimiento de presion por inyeccion de gas, las caidas de presion en las tuberias
horizontales y verticales y las condiciones Optimas de separacion condensado-gas

[10].

2.2.3.7.1.- Ecuacion de estado de van der Waals

Van der Waals (1873) desarrolld una ecuacion de estado empirica para los
gases reales, tomando en consideracion tanto las fuerzas atractivas existentes entre las
moléculas como el volumen que ocupan las mismas. La ecuacion de van der Waals

puede escribirse de la siguiente manera:

_RT a
PV v (2.19)
Donde:
P = presion del sistema, (psia).
T = temperatura del sistema, (°R).
R = constante de los gases reales, 10.73 psia pie3/Ibmol °R.
a,b _

= constantes para un determinado gas.
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La constante b representa el espacio ocupado por las moléculas, por lo tanto el
término (V -b ) es el espacio neto disponible para el movimiento molecular. El
término @/V", corresponde a la presion interna y es una correccion que se aplica a la
presion debido a la atraccion/repulsion que existe entre las moléculas. La constante &
mide la fuerza de atraccion/repulsion intermolecular entre las moléculas, separadas a
una determinada distancia.

La Ec. 2.19 presenta las siguientes caracteristicas:

A bajas presiones y grandes volumenes, el pardmetro b es despreciable en

comparacion con el volumen V y la fuerza de atraccion @/V” es insignificante, la

ecuacion de van der Waals se reduce a la ecuacion de estado para gases ideales:

v (2.20)

A elevadas presiones el volumen V se hace tan pequefio que se aproxima al

valor de D que representa el volumen actual.

La ecuacion de van der Waals o cualquier ecuacion de estado puede ser

expresada de manera generalizada en forma algebraica de la siguiente forma:
P=Pr+Pa (2.21)

Donde:
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RT

pp=—"
v-b (2.22)
a

P =
v (2.23)

Pr= presion de repulsion, psia.
Pa — presion de atraccion, psia.

En la determinacion de los valores de las dos constantes 8 y b para cualquier

sustancia, van der Waals observd que en la isoterma al punto critico se presenta un

punto de inflexion en las siguientes condiciones:

[ﬁpj ~0
ot ).,

(2.24)

(2.25)

Diferenciando la Ec. (2.19) con respecto al volumen en el punto critico y

resolviendo simultaneamente las ecuaciones resultantes, los pardmetros @ vy b

pueden ser definidos en el punto critico como:

a=0889RT,V, 2.26)
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b=0333v, e

Notese que la Ec. (2.27) sugiere que el volumen de las moléculas b es

aproximadamente 0,333 del volumen critico de wuna sustancia. Estudios

experimentales revelan que el parametro b esta en un rango de 0,24 — 0,26 del

volumen critico.

Por aplicacion en la Ec. (2.19) del punto critico (TC’ PeVe

las Ecs. (2.26) y (2.27), se obtiene:

) en combinacion con

P.v,=0375RT, 229

La expresion anterior Ec. (2.28), demuestra que la ecuacion de estado de van

der Waals reproduce un factor de compresibilidad critico del gas universal Z, de

0,375 para todas las sustancias.

La Ec. (2.28) puede ser combinada con las Ecs. (2.26) y (2.27) para dar como

resultado las siguientes expresiones:

2 2
_o, R*T,
Pe (2.29)
b_o, RT,
P (2.30)

Donde:
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R = constante de los gases reales, 10,73 psia pie3/lbmol °R.

e = presion critica, (psia).
T _ temperatura critica, (°R).
Q, =0,421875

ZRT
Reemplazando el volumen molar (v) enlaEc.2.19con P y las Ecs. (2.29)
y (2.30), se obtiene:

Z°—(1+B)Z*+AZ-AB=0

(2.31)
Donde:
A= az pz
R°T (2.32)
g_PP
RT (2.33)

Z = factor de compresibilidad

P = presion del sistema, (psia).

T= temperatura del sistema, (°R).
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La Ec. (2.31) presenta una raiz real en la regién de una fase y tres raices reales
en la region de dos fases (donde la presion del sistema es igual a la presion de vapor

de la sustancia). En el Gltimo caso, el mayor valor de Z corresponde a la fase de

vapor z' y el menor valor positivo corresponde a la fase liquida £ ) [11].
2.2.3.7.2.- Ecuacidn de estado de Redlich - Kwong

Redlich y Kwong (1948) demostraron que con un simple ajuste al término de la
presion de atraccion de la ecuacion de van der Waals, podian mejorar
considerablemente la prediccion de las propiedades fisicas y volumétricas de la fase
de vapor. Ellos reemplazaron el término de presion de atraccion por un término
generalizado dependiente de la temperatura; dicha ecuacion se presentd de la

siguiente forma:

_RT  a(T)
p_v—b v(V +b)T *?

(2.34)

Donde, T se expresa en (°R).

Durante el desarrollo de la ecuacion, Redlich y Kwong notaron como las

. 7 —F> 0
presiones tendian a valores muy grandes (p ), y el volumen molar de las
sustancias se contraia en un 26 % del volumen critico, sin tener en cuenta la
temperatura del sistema. Por consiguiente ellos desarrollaron una ecuacidén para

satisfacer la siguiente condicion:

b=0,26v, (2.35)
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Donde:

b = volumen ocupado entre las moléculas, pie3.

v o L
¢ = volumen critico de la sustancia, pie3.

Sustituyendo las condiciones del punto critico en la Ec. (2.34), se tiene:

Pe (2.36)
RT,

b = Qb
c (2.37)

Donde:
Q, =0,42747

Qp =0,08664
Igualando las Ecs. (2.35) y (2.37) resulta:

PC VC = 0,333 RTC (238)

La expresion anterior demuestra que la ecuacion de estado de Redlich — Kwong

reproduce un factor de compresibilidad critico del gas universal Z de 0,333 para
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todas las sustancias. El rango para el factor de compresibilidad critico del gas es de

0,23 hasta 0,31 para la mayoria de las sustancias.

ZRT

Reemplazando el volumen molar (V) en la Ec. (2.34) con P

z°-7*+(A-B-B*)Z-AB=0

(2.39)
Donde:
ap
A=
R*T ** (2.40)
5 bp
RT (2.41)

Como en el caso de la ecuacion de van der Waals, la Ec. (2.39) asigna un valor
real en la zona de una fase y tres raices reales en la zona de dos fases. En el ultimo
caso el mayor valor positivo corresponde a la fase de gas, mientras que el menor

valor positivo corresponde a la fase liquida [11].

Redlich y Kwong extendieron la aplicacion de estas ecuaciones para mezclas de

hidrocarburos empleando las siguientes reglas:

] 2
B 0.5
am = {Z X }
i=]

(2.42)
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by = Z[Xibi]

i=1 (2.43)
Donde:

N = niimero de componentes de la mezcla
& = parametro @ de Redlich y Kwong para un componente i
o _ parametro b de Redlich y Kwong para un componente i

An — parametro & de la mezcla

b

m = parametro b de la mezcla

Xi= fraccion molar del componente ! en la fase liquida

b

a .
Para calcular "™ y "™ para una mezcla de hidrocarburos gaseosos de

composicion i , se debe utilizar las Ecs. (2.42) y (2.43) reemplazando Xi por Yi
2.2.3.7.3.- Ecuacion de estado de Soave - Redlich — Kwong
En 1972, Soave public6é una modificacion hecha a la ecuacion cubica de estado

de Redlich — Kwong. En la presion de atracciéon reemplazé el término @/T0, 5 por un

término mas general dependiente de la temperatura denominado 8¢ , resultando:
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0= RT aa
v—b v(v+b) (2.44)
Donde & es un factor adimensional. Para T :TC, @ es uno (1), y para
temperaturas diferentes a la critica:

El parametro M depende del factor acéntrico; estd definido de la siguiente

forma:

2
m=0,480+ 1574w - 0,176 ® (2.46)

Donde:
T

T, : Temperatura reducida, Te (°R).

@ : Factor acéntrico de la sustancia

Para cualquier componente puro, las constantes & y b en la Ec. (2.44) son

determinadas, al igual que en el caso de van der Waals, derivando con respecto al

punto critico, de la siguiente manera:

),
ot ).

(2.47)
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.-
N, (2.48)

Resultando:

R2T2

] (2.49)

A (2.50)
Donde:
Q, =0,42747

Qp, =0,08664

Edmister & Lee (1984) demostraron que los parametros & y b pueden ser

determinados para la isoterma critica por el siguiente método:
(V=v, ) =v =3vv? +3viv—-Vv. =0

2.51)

Donde la Ec. (2.44) puede ser reescrita de la siguiente manera:

\ [RT}Z [aa bRT } [aab}
Vo v o p? =0
Y p p p (2.52)
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En el punto critico las Ecs. (2.37) y (2.38) son idénticas y el término & es igual

al.
W _RT.
Pe (2.53)
3v] _ 3 _DbRT, ~b’
R (2.54)
Soab
Pe (2.55)

La Ec. (2.53) indica que la ecuaciéon de estado de Soave — Redlich — Kwong

reproduce un factor de compresibilidad critico del gas universal Z de 0.333 para
todas las sustancias, al igual que la ecuacion de Redlich — Kwong. Combinado las

Ecs. (2.50) y (2.51) resulta:

b=0,26V, (2.56)

Introduciendo el factor de compresibilidad Z en la Ec. (2.52) y reemplazando
ZRT
el volumen molar (v) por P setiene:

3 2 2 _
7°-7°+(A-B-B*)Z-AB=0 (2.57)

Donde:
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A (@a)p

(RT) (2.58)
g 2P

RT (2.59)

P = presion del sistema, (psia).
T = temperatura del sistema, (°R).
R = constante de los gases reales, 10,73 psia pie3/lbmol °R.

Para aplicar la Ec. (2.57) a mezclas de hidrocarburos, Soave adopt6 la siguiente

regla para determinar los valores de @ y b

(2.60)

(2.61)

El parametro ~" es un factor de correccion que se determina empiricamente

llamado factor de interaccion binaria. Caracteriza la interaccion binaria entre un

componente i y J' de una mezcla de hidrocarburos [10].

2.2.3.7.4.- Ecuacion de estado de Peng y Robinson
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La ecuacion de estado de Peng y Robinson (EDE — PR) es comunmente
considerada como la mejor ecuacidon de estado ctbica de dos pardmetros propuesta
hasta ahora. Como las ecuaciones de estado de Redlich — Kwong (RK), Soave -
Redlich — Kwong (SRK) y otras de dos parametros, la ecuacion de PR es una
modificacioén de la ecuacion de estado de van der Waals publicada en 1873. Una de
las limitaciones de las ecuaciones de RK y SRK es la falla en generar
satisfactoriamente densidades de hidrocarburos liquidos. Los volumenes especificos
calculados con la ecuacion de SRK son mayores (hasta 27% cerca del punto critico)
que valores experimentales reportados en la literatura. Modificando el término de la
presion de atraccion de la ecuacion semiempirica de van der Waals, Peng y Robinson
obtuvieron una nueva ecuacién de estado simple y precisa. Esta ecuacion permite
calcular mejores densidades de liquido, presiones de vapor y constantes de equilibrio

para hidrocarburos, que las ecuaciones de RK y SRK.

Una de las mayores ventajas de esta ecuacion es que puede aplicarse tanto a la
fase gaseosa como a la fase liquida dentro de un amplio rango de presiones y

temperaturas.

Las ecuaciones de estado semiempiricas generalmente expresan la presion (p)
como una suma de dos presiones, una presion de repulsion (pr) y una de atraccion

(pa) en la forma siguiente:

P=P+ P,
(2.62)

Pr es calculada por medio de una ecuacion similar a la de Van der Waals,
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v-b (2.63)

y P por una ecuacioén nueva que representa la modificacion hecha por Peng y

Robinson a la ecuacién original de van der Waals,

B a(T)
v(v+b)+b(v-h)

(2.64)

Donde:

= volumen molar, pie3.

a(T) = parametro que tiene en cuenta las fuerzas de atraccion intermolecular.
b = constante relacionada con el tamafio de las moléculas.
R = constante de los gases reales, 10.73 psia pie3/Ibmol °R.

Reemplazando las Ecs. (2.63) y (2.64) en la Ec. (2.62), la ecuacion de PR toma

la siguiente forma:

_RT _ a(T)
p_v—b v(v+b)+b(v-hb)

(2.65)

Aplicando la Ec. (2.65) en el punto critico, donde la isoterma critica presenta un

punto de inflexion y en el cual se cumple,



se obtienen las siguientes expresiones para

2
a(Te) =0,45724 R™ Te
Pc
b=0,07780 RTe
Pc

Zc=0,307
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(2.66)

(2.67)

(2.68)

(2.69)

(2.70)

Se puede observar, que la ecuacion de PR, como todas las ecuaciones de estado

cubicas de dos parametros, arroja un valor constante de

Z, =0307

(factor de

compresibilidad critico) para todos los hidrocarburos. Esta es una limitacién ya que

todos los hidrocarburos parafinicos presentan

Z.<03

y diferentes entre si. Sin

embargo, las otras ecuaciones de estado (RK, SRK, etc.) arrojan valores de Z

mayores que la de PR. Para temperaturas diferentes a la critica, la Ec. (2.64) fue

modificada por Peng Robinson en la forma siguiente:

a(M)=a(Tc)a(Tr,w)

2.71)
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La Ec. (2.71) depende de la temperatura reducida y del factor acéntrico de

Pitzer, @ . Este factor se puede obtener de tablas o de la ecuacion de Edmister,

_ 3 log( pc/14,7)) q
7 Tc/TB—-1 (2.72)

Donde:
Pe— presion critica, (psia)
T, _ o o
¢ = temperatura critica, (°R).

Te = temperatura normal de ebullicion, (°R).

Para todas las sustancias (hidrocarburos, N2, CO2 y H2S) examinados por Peng

y Robinson, la relacion & y T puede ser linealizada a través de la siguiente

ecuacion:
1/2 1/2
— 2
k =0,37464 +1,54226w — 0,26992 (2.74)

La Ec. (2.65) puede ser escrita en forma polinomial,

z*—(1-B)z* —(A-3B>-2BJz - (AB-B>-B*)=0 (2.75)
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Donde:
ap
A =
2

(RT) (2.76)
g_PP

RT (2.77)
7PV

RT (2.78)

La Ec. (2.75) tiene por solucidon una o tres raices reales. Cuando aplica a dos
fases la raiz mayor corresponde al factor de compresibilidad del gas y la raiz menor

corresponde al factor de compresibilidad del liquido.

Las ecuaciones anteriores se pueden utilizar para determinar las propiedades

v, p,Z,etc)

intensivas ( de hidrocarburos parafinicos.

Para una mezcla de hidrocarburos, Peng y Robinson proponen usar la siguiente

regla de mezclas presentada por Zudkevitch y Joffe:

i=1 j=1 (2.79)

= (2.80)

n = nimero de componentes
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X 0X; _ fraccion molar del componente i ]

O = coeficiente de interaccion binaria

3,08;_ constante & del componente i o)

b, = constante P del componente i

0 = 0 para = jydy = 0

Para una mezcla gaseosa o liquida se reemplazan los valores de “a” y “b” en la
Ec. (2.65), de la cual se puede determinar las propiedades intensivas de la mezcla

gaseosa o liquida [6].
2.2.3.7.5.- Ecuacidn de estado de Peng — Robinson modificada (tres parametros)

Martin en 1979 introdujo el nuevo concepto de traslacion (o desplazamiento) en
las ecuaciones de estado para mejorar su capacidad de prediccion en volimenes y
densidades de las sustancias sin afectar los célculos de las constantes de equilibrio y

comportamiento de fases de las ecuaciones de dos pardmetros.

Jhavery y Youngren reemplazaron el volumen molar (V) de la EDE-PR por uno
corregido (Ycorr). Al introducir esta correccion en la ecuacion original de Peng y

Robinson se obtiene la EDE — PR de tres parametros [6].

RT a(T)

P = _
veorr —b  wcorr (vcorr + b )+ b(vcorr —b)

(2.81)



veorr = v —-C

C =SB
Donde:
v = volumen molar calculado de la EDE, pie3/lbmol
UCOIT = yolumen molar corregido, pie3/lbmol
C = coeficiente de correccion (3er parametro), pie3/lbmol
S = parametro de traslacion, adimensional
v-corr =o' - XiCi
En fase liquida: i=1

n
v'corr =v" = > YiCi
En fase gaseosa: i=1

Ci=Sibi (valores Si en la tabla 2.3)
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(2.82)

(2.83)

(2.84)



Tabla 2.3 Muestra de los valores de Si para componentes puros

Componente Si

Cl -0,1595
C2 -0,1134
C3 -0,0863
1C4 -0,0844
nC4 -0,0675
1C5 -0,0608
nC5 -0,0390
Cé6 -0,0080
C7 -0,0033
C8 -0,0314
C9 -0.0408
C10 -0,0655
N2 -0,1927
CcOo2 -0,0817
H2S -0,1288

2.2.3.8.- Efecto de la condensacion retrograda en los yacimientos de gas

condensado

77

Una de las caracteristicas basicas de los yacimientos de gas condensado es la

formacién de condensado retrogrado cuando la presion de la mezcla de hidrocarburos
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cae por debajo de su presion de rocio durante el agotamiento isotérmico de la presion
del yacimiento. La condensacion de condensado retrogrado puede ocurrir [6]:

En la zona cercana al pozo de produccién cuando la presion de fondo fluyente
es menor que la presion de rocio (Pwf < Proc) y la presién promedia del yacimiento

es mayor o igual a la presion de rocio (P > Proc).

En todo el yacimiento cuando P < Proc.

El ler caso puede ocurrir desde el comienzo de la explotacion del yacimiento si
se tiene una alta caida de presion en los alrededores del pozo debido al dafo de la
formacion por los fluidos de perforacion y el 2do caso se presenta cuando el
yacimiento de gas condensado es producido por agotamiento de presion y la presion
del yacimiento ha caido por debajo de la presion de rocio.

2.2.3.8.1.- En las zonas cercanas a los pozos

Un banco o anillo de condensado retrogrado crece alrededor de un pozo de gas
condensado cuando la presion de fondo fluyente cae por debajo de la presion de
rocio, disminuyendo la productividad del pozo y generando una pérdida de
componentes pesados en la superficie. Cuando la presion promedia del yacimiento
cae por debajo de la presion de rocio, la condensacion de las moléculas mas pesadas
empobrece el gas condensado remanente y al fluir este gas a través del anillo vaporiza
condensado disminuyendo su saturacion e incrementando la permeabilidad relativa al
gas. El comportamiento es particularmente rapido en yacimiento de gas condensado

rico, cercano al punto de rocio y de baja permeabilidad [6,12].

2.2.3.8.1.- Desarrollo del anillo de condensado

La acumulacién del liquido condensado en el campo forma tres regiones con

diferentes saturaciones de liquido desde la parte interna del yacimiento hasta la parte
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mas adyacente asi pozo, tal como lo muestra la fig. 2.3, que a continuacion se

describen [6,12]:

Region 1: La primera region, corresponde a la parte interna del yacimiento, en
donde solo fluye gas a alta presion por tanto no ocurre condensacion retrograda. La
Presion > Presion de la roca, la saturacion de condensado es igual a cero y Sg + Swi =

1, donde; Sg representa la saturacion de gasy Swi la saturacion inicial de agua.

Region 2: En la region intermedia, comienza a generarse el anillo de
condensado retrogrado (P<Proc). Ocurre acumulacion de condensado retrogrado que
genera aumento de la saturacion de condensado (Sc) sin alcanzar la saturacion critica
(Scc), donde Sc < Scc. La saturacion de condensado alcanzada es igual a la obtenida
en la prueba de deplecion a volumen constante corregida por la presencia de
saturacion inicial de agua (Swi), Sc= Sclab/(1-Swi). En esta region solo fluye gas y se
caracteriza por tasa de flujo y tension interfacial baja. El balance de saturaciones es

Sc+Swi+Sg = 1.

Region 3: Por tltimo, la region cercana al pozo, se caracteriza por tasa de flujo
y tensiones interfaciales altas. En esta region fluyen ambas fases gas y condensado a
diferentes tasas y saturaciones: Sc>Scc y Sc+Sg+Swi = 1. En esta region la saturacion
de condensado (Sc) se estabiliza y el condensado retrogrado que se forma al fluir el
gas condensado por la zona cercana al pozo (Presion < Presion de fondo del pozo,
fluyendo) empuja un volumen de condensado igual al formado, el cudl al mezclarse
en el pozo con el gas condensado producido genera una composicion igual a la del
condensado original del yacimiento. Sin embargo la permeabilidad relativa al gas

(Krg) es menor que la original debido a que en la region se mantiene Sc>0.
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También podria existir una cuarta region en las inmediaciones a la vecindad del
pozo donde las tensiones interfaciales bajas a altas tasas de produccion reducen la

saturacion liquida e incrementa la permeabilidad relativa al gas [7].

2.2.3.8.3.- Permeabilidades relativas en yacimientos de gas condensado

El modelo conceptual en los sistemas de gas condensado sugiere que las curvas
de permeabilidad relativa gobiernan la pérdida de productividad del gas. La
disponibilidad de las mismas se ha visto limitado principalmente a los sistemas
sintéticos (tipo corey original correspondiente a una alta tension interfacial), que son
introducidos en los simuladores composicionales, debido a la dificultad en medir las
bajas tensiones interfaciales en las curvas de permeabilidad relativa gas/condensado.
Tales resultados muestran una alta saturacion critica de condensado (Scc) y una
menor reduccion de la permeabilidad relativa al gas para el sistema convencional gas-
petréleo (sistemas inmiscibles) en comparacion al sistema gas-condensado (sistema

miscible).
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Figura 2.3. Ilustracion de las regiones que se forman alrededor de un pozo de

gas condensado cuando Pwf<Proc[8]

La fig. 2.4 muestra un ejemplo de la diferencia existente entre las tradicionales
curvas de permeabilidad relativa gas-petroleo (utilizando por ejemplo kerosén y

nitrogeno) y la de gas-condensado.

El comportamiento antes expuesto, tiene su origen en un estudio comparativo
formulado entre las permeabilidades relativas de los sistemas gas-petroleo y gas-
condensado, desarrollados a condiciones de yacimiento usando muestras de roca y de
fluido del campo Tarimu en China. Para la determinacion de la curva convencional de
permeabilidad relativa de drenaje gas-petroleo, se emplearon los fluidos querosén y
nitrégeno (con una tension interfacial de 30 dina/cm). Estas curvas fueron generadas
desplazando del medio poroso el petroleo por el gas. Por otro lado, para la prueba
gas-condensado se utilizO una recombinacion de los fluidos condensados del

yacimiento (con una tension interfacial de 0,0934 dina/cm).
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Figura 2.4. Curvas de permeabilidad relativa gas-petréleo y gas- condensado

[19]

Los experimentos se condujeron en un aparato de flujo horizontal equipado con
sondas de comprobacion ultrasonicas. En el sistema, la saturacion inicial de
condensado se establecid por condensacion al declinar la presion establecida de la
prueba por debajo de la presion de rocio, durante el flujo de gas condensado. La
influencia de la velocidad sobre la permeabilidad relativa, se cuantifico a partir de
pruebas adicionales con tres valores de nimero capilar. Para determinar la saturacion
de condensado en el nucleo, en lugar de usar balance de materiales para el célculo, los

autores usaron la velocidad ultrasénica [13].

La distribucion de fluidos establecida en el nticleo durante los desplazamientos
convencionales gas - petroleo (sistemas inmiscibles) son creados por inyeccion,
resultando en que los poros mds grandes contienen principalmente gas mientras que
los mas pequefios petrdleo. Durante las pruebas de drenaje primario en estado - no
continuo la saturacion inicial de petréleo en el nucleo es reducida desde 100% por

inyeccion de gas. Esta se diferencia del sistema de gas condensado (sistemas
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miscibles) donde el proceso de condensacion genera incremento de la saturacion de
liquido desde cero. Por consiguiente el sistema convencional gas/petroleo usado para
generar los datos de permeabilidad relativa no reproducen la distribucion de fluidos

creados por condensacién ni tampoco asocian los mecanismos de flujo [14].

Multiples fenémenos de imbibicion y drenaje ocurren durante el proceso de
agotamiento de presion de un yacimiento de gas condensado. Cerca del pozo, el flujo
de gas condensado estd determinado por el aumento y la disminucion de la saturacion
de condensado a través de ciclos completos o parciales de imbibicion y drenaje lo
cudl genera el fenomeno de histéresis. La region intermedia, donde solo fluye gas, se
destaca por la imbibicion durante la formacion del condensado. También se presenta
el proceso de imbibicion cuando el agua de un acuifero (o de un proyecto de
inyeccion de agua) invade la zona de gas y grandes cantidades de gas (Sg = 15-40 %)
quedan atrapadas por la fase mojante (agua). El proceso de drenaje actia solo sobre
un pequefio volumen del yacimiento (cerca de los pozos) y el tiempo durante el cual
ocurre es relativamente corto, en cambio casi durante toda la vida, el flujo es

gobernado por el proceso de imbibicion[6].

2.2.3.9.- Factores que influyen en el flujo de fluidos en yacimientos de gas

condensado

2.2.3.9.1.- Fuerzas fundamentales

Como se ha mencionando anteriormente, una vez que la presion disminuye por
debajo de la presion de rocio, en el yacimiento estardn presentes dos fases de
hidrocarburos. Durante el proceso de produccion de gas natural, cuatro fuerzas
fundamentales actuaran sobre los fluidos, las cuales son: fuerzas viscosas, capilares,

gravitacionales e inerciales, las cuales se describen brevemente a continuacion.
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Las fuerzas viscosas se refieren a la interaccién intermolecular que ocurre
dentro del fluido y es relativa a las condiciones de limite tales como las paredes de los
canales porosos u otros fluidos. Esta fuerza causa un perfil de velocidad que se
desarrolla a través del canal de flujo y es responsable de la perdida de presion en el
yacimiento debido a la viscosidad. En la cercania del pozo estas fuerzas son
dominantes debido a las altas velocidades que se originan; el diferencial de presion
generado supera la presion capilar, lo cual causa una disminucion en la saturacion de

petréleo aumentando el recobro.

En la presencia de dos o mas fases, por ejemplo: gas y condensado retrogrado,
la interfase entre las dos fases representa una diferencia de presion bajo condiciones
dindmicas de flujo. La importancia de las fuerzas capilares estd relacionada en
general a la humectabilidad y en particular al esparcimiento de la fase humectante.
Estas fuerzas son dominantes a bajas velocidades de flujo y tienden a retener el

petrdleo en el yacimiento.

Las fuerzas gravitacionales siempre estan activas en todas partes del
yacimiento. En el flujo de fluidos en el medio poroso, estas fuerzas pueden ser de
mucha importancia en situaciones donde los fluidos tengas diferentes densidades,
como en el caso de gas y condensado retrogrado. En la region alejada del pozo, donde
las velocidades de flujo son bajas, estas fuerzas originan la segregacion de los fluidos

y drenan al petroleo hacia las regiones mas bajas.

La fuerza inercial estd asociada con la redireccion del flujo de fluidos en el
medio poroso. En flujo lineal, por ejemplo, flujo en un tubo recto, no actua ninguna
fuerza inercial. En el medio poroso, por el contrario, a medida que las moléculas de
hidrocarburos se mueven entre los granos de los minerales, se origina una continua

redireccion del flujo [15].
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2.2.3.9.2.- Humectabilidad

Se conoce con el nombre de humectabilidad, la tendencia de un fluido a
adherirse a una superficie so6lida, en presencia de otro fluido inmiscible, tratando de
ocupar la mayor area de contacto posible con dicho sélido. Esta tension de adhesion
ocurre cuando existe mas de un fluido saturando el yacimiento. Y es funcion de la

tension interfacial.

Otro término sindénimo utilizado es el de mojabilidad, denominandose fluido
mojante o humectante al que presenta mayor tension de adhesién con la roca

yacimiento [16].

2.2.3.9.3.- Presion capilar

Las fuerzas capilares presentes en el yacimiento, se originan por la accion
molecular de dos o mas fluidos inmiscible (petroleo, agua y gas), que coexisten en
dicho medio poroso. Estas son realmente las fuerzas retentivas que impiden el

vaciamiento total del yacimiento.

La evidencia mas comun de la existencia de los fenomenos capilares, es la que
se observa al colocar un tubo capilar en un recipiente con agua y ver como el agua

sube en el capilar, hasta alcanzar el equilibrio.

Esta situacion es bastante similar a la que ocurre en un yacimiento, si se
consideran los canales porosos como tubos capilares de diferentes diametros,
distribuidos irregulares a través del yacimiento y contenido tres fluidos inmiscibles:

agua, petroleo y gas [16].
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2.2.3.9.4.- Tensién interfacial

Es la fuerza resultante del contacto entre dos fluidos inmiscibles y el sélido.
Esta fuerza resultante, tiene lugar por la atraccion entre las moléculas en el contacto
para ambos fluidos y la fuerza normal al solido. Si se refiere a un sistema agua -
petrdleo, las moléculas de petroleo en el contacto atraerdn las moléculas del agua y
viceversa. Esto trae consigo un deslizamiento de un fluido sobre el otro sobre la
superficie solida, generando fuerzas opuestas al movimiento. Depende de las
propiedades de las rocas y de los fluidos, esto es, a menor tension interfacial, menor
es la presion capilar, por lo tanto los efectos de la tension interfacial y de la presion
capilar estan vinculados. A tensiones interfaciales altas la saturacion residual de la
fase mojante también puede ser alta, en cambio, a tensiones interfaciales bajas la
saturacion residual de la fase mojante se aproxima a cero. Experimentalmente se ha
determinado que este parametro es muy importante en los calculos de
permeabilidades relativas en yacimiento de gas condensado que presentan

condensacion retrégrada en las cercanias del pozo [17].

2.2.3.9.5.- Fuerzas viscosas

Las fuerzas viscosas son comunmente entendidas como la interaccion
intermolecular dentro del propio fluido y relativas a las condiciones de borde tales
como la pared del poro u otros fluidos. Estas fuerzas causan un perfil de velocidad a
desarrollarse a través del canal de flujo y es responsable de la perdida de presion

viscosa que ocurre en el yacimiento.

En el caso del gas condensado, la viscosidad es 10 a 20 veces menor que la de
la fase de condensado, debido a que las distancias intermoleculares de un gas son
mayores que la de un liquido. Esto determina una mayor movilidad del gas en el

medio porosos, por tanto, toma el camino de menor resistencia representado por los
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canales porosos mas grande desviando el resto a los poros mas pequeios. Si el
sistema esta dominado por la movilidad pudiese reducirse efectivamente la saturacion
de liquido a través de la vaporizacion de sus componentes en el flujo de la fase de gas

[18].

Todos los gases o condensados tienen comportamiento reoldgico Newtoniano y

se rigen por la ley de la viscosidad de Newton [6].

2.2.3.9.6.- Fuerza inercial

La fuerza inercial esta asociada con el redireccionamiento del flujo de fluidos
en el medio poroso. Por ejemplo, en el flujo lineal a través de un tubo delgado, no hay
fuerzas inerciales activas. En el medio poroso, por otro lado un redireccionamiento
continuo del flujo se lleva a cabo debido al movimiento de las moléculas de

hidrocarburo entre los granos del mineral [15].

2.2.3.9.7.- Despojamiento capilar

La relacion entre las fuerzas viscosas y las fuerzas capilares se expresan
mediante un nimero adimensional llamado el niimero capilar; su magnitud determina
la importancia de las fuerzas viscosas y capilares en la movilizaciéon de petréleo

residual [19].

Este fendmeno observado experimentalmente esta asociado a incrementos de la
permeabilidad relativa al gas y de la tasa de produccion inducidas por las altas
velocidades en la zona cercana al pozo y la baja tension interfacial gas-condensado (o
= 0,05 dina/cm) que incrementa el numero capilar desde valores del orden de 10-6 a

10-3 y disminuyen la saturacion de condensado [6].
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Ne =Y - V94
Fc  « (2.85)

Donde:

Nc = namero capilar, adim.

Fv = fuerzas viscosas

Fc = fuerzas capilares.

vg = velocidad del gas, (cm/s).
ng = viscosidad del gas, (dina s/cm2).

6 = tension interfacial gas-condensado, (dina/cm) del orden 0,05.

2.2.3.9.8.- Resistencia inercial

Cuando ocurre flujo turbulento de gas en las cercanias del pozo debido a las
altas velocidades del mismo, se genera una resistencia inercial adicional debido a la
aceleracion de las moléculas de gas a través del medio poroso, esto a su vez produce
una caida de presion adicional y reduccion de la tasa del flujo de gas. En este caso no
se cumple la ley de Darcy de flujo laminar y es necesario la ecuacion de Forchheimer
la cudl puede escribirse de la forma siguiente para flujo de gas en presencia de

condensado retrégrado [20].
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¢ (2.87)
Donde:
@ =

dr - Gradiente de presion, (atm/cm).
H'= Viscosidad, (cr/s).

P = Densidad, (gt/cc).

B = Resistencia inercial, (cm-1).
K = permeabilidad absoluta, darcys
¢ = porosidad, fraccion.

En el simulador, la ecuacion de Forchheimer es incorporada dentro de las
formulaciones matematica cuando se consideran el flujo no-darciano para la fase de
gas, ya que la fase de hidrocarburos liquida (petroleo o condensado) se modela
usando la ley de Darcy. Algunos simuladores tratan la resistencia inercial 6 flujo no
darciano como un dafio adicional, pero esta suposicion no captura los efectos en la

region cercana al pozo [21].

2.2.3.9.9.- Efecto combinado
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El flujo de gas condensado hacia el pozo a través de una zona dafiada por efecto
de un anillo de condensado retrégrado esta afectada por fuerzas capilares y viscosas
(Nc) y por la resistencia inercial (), ambos actuando en direccién contraria, pero el
primero con una mayor intensidad, durante el flujo de fluidos a altas velocidades en el
yacimiento, causando que la permeabilidad relativa al gas (Krg) sea tasa dependiente

[6].

2.2.3.9.10.- En todo el yacimiento

Al caer la presion promedio del yacimiento por debajo de la presion de rocio
retrégrada ocurren precipitaciones de condensado en forma de pequeias gotas que se
acumulan en los canales porosos mas pequefios de la roca. Para que el condensado
retrégrado alcance cierta movilidad en el yacimiento se necesita que su saturacion sea
mayor que la saturacion critica de condensado (30-40%) lo cudl es dificil de alcanzar

ya que el volumen de condensado raras veces excede un valor de 20% volumen [6].

2.2.3.10.- Estimulacion de los pozos de gas condensado dafiados por

condensacion retrograda
2.2.3.10.1.- Inyeccion de gas seco

Una forma de vaporizar parcial o totalmente el condensado retrogrado cerca de
los pozos es inyectando gas seco (CH4) por varios dias o semanas dependiendo del
grado de condensacion que haya ocurrido y luego colocar el pozo en producciéon a

elevadas tasas para remover el liquido bloqueador vaporizado [22].

2.2.3.10.2.- Inyeccién de alcoholes
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El metanol aumenta la permeabilidad relativa al gas maxima (Krg max.) por un
factor de 1,2 a 2,5 veces (dependiendo de la Swi) en relacion a la que se tenia por
efecto del dafio o bloqueo producido por el condensado retrogrado. La estimulacion
es producida por el desplazamiento miscible del condensado y agua por parte del
metanol. Los bajos costos del metanol hace promisoria esta técnica de estimulacion.
También se ha propuesto la inyeccion de propano pero debe tenerse mucho cuidado

con la presencia de asfaltenos que pueden flocularse [23,24].

2.2.3.10.3.- Fracturamiento hidraulico

Esta técnica crea canales de flujo a través del anillo de condensado que permite
estimular la producciéon de gas condensado desde la zona no alterada, ademas reduce
la caida de presion en los alrededores del pozo. Aunque esta técnica es una de las mas
usada en estimular pozos de gas condensado bloqueados por condensado retrégrado y
agua, no siempre se puede se puede usar por los peligros que se tienen de comunicar
la zona productora con otras no deseables (por ejemplo acuiferos) y su alto costo en

pozos profundos [6].

2.2.3.10.4.- Incremento del nimero capilar

El impacto negativo del anillo de condensado sobre la productividad de un pozo
puede reducirse incrementando el nimero capilar cerca del pozo. Esto se puede lograr
aumentando la tasa de produccion del pozo. El efecto positivo generado por la tasa de

flujo es mas pronunciado a altas saturaciones de condensado [6].

2.2.4.- Aspectos Teoricos Relacionados con EI ENDULZAMIENTO EL GAS
NATURAL
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2.2.4.1.- Proceso de endulzamiento del gas natural

El término endulzamiento es una traduccion directa del inglés, en espanol el
término correcto deberia de ser “desacidificacion” Para que el proceso de
endulzamiento del gas natural, tenga un alto grado de eficiencia, se debe comenzar
por analizar la materia prima que se va a tratar. De hecho el contenido de las
impurezas forma parte de los conocimientos que se deben dominar a la perfeccion
para entender y hacerle seguimiento a los disefios. Por ello se insiste en la tenencia
del conocimiento inherente al contenido de agua, dioxido de carbono y sulfuro de

hidrégeno, en primera instancia.

Este proceso se refiere a la eliminacion de la corriente de gas natural los
elementos acidos, con el objetivo de dejar el gas dentro de la norma, sea para el
transporte o para la comercializacion y distribucion, de tal forma que el gas cumpla
con los requerimientos establecidos, tanto nacional como internacional, que
representan la posibilidad de comercializacion del gas natural. El endulzamiento del
gas se hace con el fin de remover en especial el sulfuro de hidrogeno (H2S) y didxido
de carbono (CO2). Aunque, otros componentes acidos como lo son el sulfuro de
carbonilo (COS) y el disulfuro de carbono (CS2), son de gran importancia debido a su

tendencia a dafiar las soluciones quimicas que se utilizan para endulzar el gas.

Como se sabe estos compuestos quimicos son gases que estan presentes en el
gas natural y pueden ocasionar problemas de corrosion, ademas de otros problemas
en el manejo y procesamiento del gas, es por ello que hay que removerlos hasta que el

gas natural alcance la norma establecida.

El agua interviene muy fuertemente en la composicion del gas y en la
concentracion de las soluciones que se utilizan en los sistemas de amina; de la misma

manera, los gases acidos, deben ser considerados en el gas de alimentacion y en el gas
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tratado. La diferencia molar de ambas condiciones establece la cantidad de gas acido
que se va a extraer y que logicamente define el disefio de los equipos y el proceso que
se deba utilizar en el endulzamiento, de tal forma que sea efectivo, de facil

aplicabilidad y ademas economico.

El proceso de endulzamiento data desde hace muchos afios. En la actualidad se
dispone de procesos altamente especificos, con solventes y aditivos complejos, que
hacen que el endulzamiento sea de una gran eficiencia. En vista que muchos otros
procesos del gas depende de este, el proceso de endulzamiento se debe realiza en

forma eficiente, igual que todos los otros tratamientos [25].

2.2.4.2.- Objetivos del endulzamiento de gas natural

El sulfuro de hidrogeno y el dioxido de carbono suelen producirse tanto de
yacimientos de gas asociado como de yacimientos de gas libre. La presencia de
sulfuro de hidrégeno es indeseable puesto que es un toxico natural, y es uno de los
principales causantes de la acidez del gas natural. Cuando el H2S se quema se

produce didxido de azufre, lo cual tiene efectos irritantes.

Los gases que contienen sulfuro de hidrégeno, generalmente son comerciales
cuando el contenido de H2S en el gas tratado es menor o igual a 0,25 granos /100
pie3. (1 gramo = 0,0648 granos). E1 dioxido de carbono es otro de los compuestos
causantes de acidez del gas natural. Su presencia no es indeseable, a menos que esté
presente en una proporcion tal que afecte seriamente el poder calorifico del gas
natural, por lo que su remociéon se hace necesaria. Esta remocion del dioxido de
carbono también puede hacerse con el fin de reducir la corrosion en sistemas que

contienen agua libre [26].
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2.2.4.3.- Requerimientos de los procesos de remocion de gases acidos

Los requerimientos de remocion de los componentes acidos en el gas natural

dependen principalmente de:

a) La concentracion inicial de componentes acidos en el gas natural.

b) La composicion del gas natural [26].

2.2.4.4.- Importancia de la remocion de gases &cidos

Los procesos de remocion de gases acidos son usualmente costosos, tanto en
inversiones cono en el costo de operaciones. Sin embargo, en muchos casos, los
procesos de tratamiento son esenciales en la rentabilidad de otros productos que

dependen completamente de un tratamiento satisfactorio del gas acido.

Existen varias razones para desear remover los gases acidos, entre ellas se

pueden mencionar:

Evitar elementos toxicos. Algunos gases acidos son tdxicos, como por ejemplo

el H2S.

Formacion de solidos por bajas temperaturas. A las corrientes de gas que son
procesadas en plantas criogénicas se les debe remover el CO2 para prevenir la

formacion de hielo seco.

Corrosion. Los gases acidos reaccionan con metales ocasionando muchos tipos
de corrosion, tales como: formacion de escamas, erosion, ruptura debido a esfuerzos y

combinacion de estos.
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Contaminacion. Cuando se queman combustibles que contienen compuestos de
azufre, se forman dioxido de azufre y trioxido de azufre. Estos gases forman acidos

fuertes cuando se mezclan con agua, los cuales contaminan el medio ambiente [26].
2.2.4.4.1.- Procesos con absorcion quimica

Estos procesos emplean un solvente en solucién acuosa que reacciona con los
componentes acidos del gas formando un complejo. Ente solvente reacciona
quimicamente con el componente acido hasta que se incremente la temperatura o se

reduzca la presion, donde se descompone desprendiéndose el compuesto &cido.

Rango de aplicabilidad (50 - 150 °F) y presion (atm-1500 psig) [26].

2.2.4.4.2.- Procesos con absorcion fisica

Estos utilizan un solvente organico, el cual absorbe los componentes acidos por
efecto de la presion parcial del componente 4cido del gas. Cuanto mayor sea la
presion parcial del componente acido mas se absorbe en el solvente [26].

2.2.4.4.3.- Procesos de conversion directa

Usualmente, estos procesos resultan de la conversion directa de H2S a azufre

elemental. Ellos se dividen en dos grupos:

Los basados en reacciones de 6xido - reduccion.



96

Los basados en la reaccion estequiométrica de 2 moles de H2S con 1 mol de

SO2 en presencia de un solvente o catalizador [26].
2.2.4.4.4.- Procesos de lecho seco

Estos procesos utilizan un lecho seco de material s6lido como zeolitas o tamices
moleculares, que sirven como sitios de reacciéon para componentes acidos. Algunas
versiones de este esquema se basan en la reaccion de H2S y SO2, obteniéndose
como producto azufre elemental, como en el caso de Haines.

Otros procesos usan tamices moleculares para remover H2S y CO2 de una
manera selectiva, como por ejemplo el proceso Shell. Los que utilizan esponja de
hierro se basan en hacer reaccionar el H2S con 6xido de hierro para formar sulfuro de
hierro [26].

2.2.4.4.5.- Procesos de solventes especiales

En este caso se utilizan solventes especiales, los cuales permiten extraer del gas

ciertos compuestos.

Dentro de los procesos con solventes especiales, se tienen:

Nalco.

Amonex: En este proceso solo se remueve el NH3.

M - Pyrol: Se utiliza como solvente reactivo el N - metil - 2 - Pirrolidona y

remueve el H2S en presencia de CO2 [26].
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2.2.4.5.- Caracteristicas de los procesos

2.2.4.5.1.- Procesos fisicos

Los procesos que disuelven fisicamente el gas acido, usualmente requieren de
altas presiones parciales de gas acido en la alimentacion de vapor a ser purificado. El
volumen de gas 4acido removido por volumen de solucidon es una funcion de la
composicion y de la presion parcial del gas acido en la alimentacion del gas a ser
purificado y de la temperatura de contacto. Por esta razon, la aplicacién de procesos
fisicos es favorable cuando las concentraciones de sulfuro de hidrogeno y/o didxido

de carbono y la presion de contacto son altas.

Después que los gases absorbidos son liberados de la solucion mediante una
evaporacion rapida (flash) a bajas presiones, el contenido de solvente fisico presente
en los gases acidos es bajo, en cantidades equivalentes al equilibrio a la presion y

temperatura de ebullicion instantanea.

La cantidad de gases 4cidos presentes en la solucion circulante determina la
concentracion de gas 4acido en el residuo tratado. Sin embargo, un proceso de
ebullicion instantanea no puede remover todo el sulfuro de hidrogeno. Esto se debe a
que los procesos fisicos no pueden, debido a sus costos, eliminar el sulfuro de
hidrégeno y lograr cumplir con las especificaciones de comercializacion. Por lo tanto,
se hace necesario combinar procesos fisicos con quimicos, con el fin de efectuar una
limpieza total del gas. Si el sulfuro de hidrogeno no esta presente, se puede utilizar
algunos de los procesos fisicos para remover una porcion del dioxido de carbono del

gas natural y, de esta manera, incrementar el poder calorifico de este.
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Actualmente, el uso de procesos a base de solventes fisicos para gases acidos se
ha limitado generalmente a aquellos casos donde se necesita remover grandes
volumenes de dcidos. Las mayores ventajas de estos procesos son sus bajos costos de
inversion comparados con los de los procesos quimicos y generalmente no requieren

procesos de regeneracion de vapor [26].

2.2.4.5.2.- Procesos quimicos

Los procesos quimicos, excepto el de carbonato de potasio caliente, pueden
sobre todo remover el sulfuro de hidrogeno y el diéxido de carbono, y por lo tanto,
lograr cumplir con las especificaciones de comercializacion. El uso del carbonato de

potasio caliente permite reducir el contenido de diéxido de carbono.

Los agentes quimicos usados para remover gases acidos tienen diferentes
capacidades de remocion dependiendo de las limitaciones de los procesos y de la
composicion de los gases acidos manejados. El volumen maximo de gas acido por
volumen de solucion puede ser controlado por solubilidad, corrosiéon o por otros

factores.

Los procesos quimicos se usan sobre todo cuando: 1) la cantidad de gas acido a
remover es baja, 2) los volumenes de vapores de azufre producidos son suficientes
para la regeneracion, 3) existe la necesidad de una remocioén del sulfuro de hidrogeno

a bajos niveles y en una sola etapa.

En algunos casos, la composicion de los gases acidos ocupa una fraccion
apreciable de la corriente total de gas. Esto puede ocasionar un aumento considerable

en los gastos de tratamiento y volver prohibitivo el uso de un proceso quimico dado.
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El proceso de carbonato de potasio caliente puede resultar favorable cuando las
necesidades de vapor de agua son inferiores a las de otros procesos quimicos o,
cuando la presencia de sulfuro de carbonilo o de disulfuro de carbono puede causar

pérdidas excesivas en las soluciones de amina [26].

2.2.4.5.3.- Combinacion de los procesos fisicos y quimicos

En algunos casos es deseable combinar los procesos fisicos y quimicos para el
tratamiento de gases acidos. Por ejemplo, el proceso de sulfinol comprende el uso del
solvente fisico sulfolane (didéxido de tetrahidrotiofeno) en altas concentraciones
mezclado con altas concentraciones de solventes quimicos (cualquiera de las

alcanoaminas) [26].

2.2.4.6.- Procesos utilizados en el endulzamiento del gas natural

Los procesos que se aplican para remover H2S y CO2 se pueden agrupar en
cinco categorias de acuerdo a su tipo y pueden ser desde demasiado sencillos hasta
complejos dependiendo de si es necesario recuperar o no los gases removidos y el

material usado para removerlos, y son [25,28]:

a.- Absorcion de los gases acidos. Este proceso se realiza a través de solventes

quimicos, fisicos y mixtos.

b.- Endulzamiento a través de los lechos solidos. Aqui para la eliminacion de
los gases 4cidos se utilizan los tamices moleculares, las esponjas de hierro, Sulfatreat

y el oxido de cinc.
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c.- Conversion directa.

d.- Secuestrantes quimicos.

e.- Utilizacion de membrana.

f.- Destilacion extractiva.

a.- Absorcion quimica. Se entiende por absorcion a la operacion unitaria en la
que la transferencia de masa tiene lugar de la fase de vapor a la fase liquida, este es
por lo general lo que ocurre, aunque no es siempre, es que el proceso de absorcion
designa una operacion en la cual el liquido se suministra como corriente separada e
independiente del vapor a tratar. Por absorcion también se entiende al proceso de

retencion de gases o vapores por liquidos, de una sustancia por otro liquido.

El proceso de absorcion quimica de los gases acidos se realiza con aminas o con
carbonato de potasio. La regeneracion se hace con incremento de temperatura y
disminucion de la presion. Estos procesos se caracterizan porque el gas acido se pone
en contacto en contracorriente con una solucion en la cual hay una sustancia que
reacciona con los gases acidos. El contacto se realiza en una torre contactora en la
cual la solucién entra por la parte superior y el gas entra por la parte inferior. Las
reacciones que se presentan entre la solucion y los gases acidos son reversibles y por

lo tanto la solucion al salir de la torre se envia a regeneracion.

El punto clave en los procesos de absorcion quimica es que la torre contactora
sea operada a condiciones que fuercen la reaccion entre los componentes acidos del

gas y el solvente, para lo cual se tiene que cumplir que hayan bajas temperaturas y
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altas presiones, y que el regenerador sea operado a condiciones que fuercen la

reaccion para liberar los gases acidos, es decir bajas presiones y altas temperaturas.

El proceso con aminas mas antiguo y conocido es el Monoetanolamina (MEA),
que es una amina primaria. En general los procesos con aminas son los mas usados
por su buena capacidad de remocion, bajo costo y flexibilidad en el disefio y
operacion. En general, se sabe que los procesos con aminas son aplicables cuando los
gases acidos tienen baja presion parcial y se requieren bajas concentraciones del gas

acido en el gas de salida.

b.- Procesos de lecho seco o lechos so6lidos Un lecho so6lido es un conjunto de
productos sélidos (mallas moleculares, silica, alimina) utilizados en la industria del
gas. También se puede utilizar el término lecho seco, que es un material que no utiliza
liquidos, por ejemplo las esponjas de hierro, que se utilizan para retener el sulfuro de
la corriente de gas natural. En este proceso, el gas 4cido se pone en contacto con un
solido que tiene afinidad por los gases acidos. Se conocen también como procesos de
adsorcion. En estos procesos el gas 4acido se hace pasar a través de un filtro que tiene
afinidad por los gases acidos y en general por las moléculas polares presentes en el
gas entre las que también se encuentra el agua. El mas comun de estos procesos es el
de las mallas moleculares Todos estos componentes desarrollan el endulzamiento a

través del proceso de adsorcion.

c.- Procesos de conversion directa. Estos procesos se refieren a la
transformacion del sulfuro de hidrogeno en azufre elemental a partir de los gases de
cola. Este proceso es de gran importancia, ya que permite obtener azufre, en forma
natural, el cual después es utilizado para la formacion de acido sulfurico y
compuestos petroquimicos, que son de gran utilidad practica, y lo mas importante es
que se estan utilizando las impurezas del gas natural, en sentido productivo. Los

procesos de conversion directa remueven el (H2S) y lo convierten directamente a
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azufre elemental sin necesidad de unidad recuperadora de azufre. Estos procesos
utilizan reacciones de oxidacion y reduccion que involucran la absorcion de (H2S) en
una solucion alcalina. Entre estos métodos estd el proceso Stretford y el proceso del

hierro esponja.

d.- Utilizacién de secuestrantes. La eliminacion de los gases acidos de la
corriente de natural, se puede realizar utilizando secuestrantes quimicos, como la

triazina, y otros componentes.

e.- Utilizacion de membrana. La separacion se logra aprovechando la ventaja de
las diferencias de afinidad/difusividad. El agua, el diéxido de carbono y el sulfuro de
hidrogeno son moderadamente altos difusores, lo cual indica que se pueden colar a
través de una membrana mas facilmente que los hidrocarburos, con la misma fuerza
motriz. Los gases lentos son aquellos que tienden a permanecer detrds y que no

atraviesan la membrana.

f.- Destilacion Extractiva. La destilacion extractiva es un proceso de
vaporizacion parcial en presencia de un agente de separacion, no volatil y de alto
punto de ebullicion que generalmente se denomina solvente o agente de separacion, el
cual se adiciona a la mezcla, de tal forma de alterar su volatilidad relativa del
componente. El principio que aprovecha la destilacion extractiva se basa en la
introduccion de un solvente selectivo que interactia de diferente forma con cada uno
de los componentes de la mezcla original y generalmente muestra una afinidad fuerte
por uno de los componentes claves. Lo que significa que este tipo de destilacion se
puede utilizar para eliminar los gases acidos de la corriente de gas natural, y con ello

poder dejar la corriente de gas natural establecida dentro de la norma de calidad.

2.2.4.6.1.- Tipos de aminas que se utilizan en la absorcion de gases acidos
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Propiedades de las aminas

Las aminas son compuestos organicos derivados del amoniaco (NH3), y son
productos de la sustitucion de los hidrégenos que componen el amoniaco por sus
grupos alguilo o arilos (-CH3). Las aminas se clasifican de acuerdo al nimero de
sustituyentes unidos al nitrégeno, luego existen las aminas primarias, secundarias y
terciaria En la fig. 2.5 se presenta una forma esquematica la estructura del amoniaco y

de las aminas primaria, secundaria y terciaria

Figura 2.5. Estructura de las aminas

Amoniaco  Amina primaria Amina secundaria Amina terciaria

H R, R, R,
H—N/ H—N/ H—N/ R3—N/
\ \ \ \

H H R, R,

En la fig. 2.5 se observa que en la amina primaria ha sido reemplazado un
hidrégeno de amoniaco por un grupo alquilo. El grupo alquilo (CH3+) se simboliza
como (R) que estan unidos al nitrogeno. La metilamina o aminometano es una de las

principales aminas primarias (CH3NH?2).

Ahora, si dos grupos alquilo han reemplazo a dos hidrégenos en la molécula de
amoniaco, corresponde a una amina secundaria Es necesario hacer resaltar que los
grupos alquilos no necesariamente tienen que iguales, en cuanto al numero de
carbonos e hidrogeno, por ejemplo se tiene la amina secundaria Dimetilamina o
Metilaminometano (CH3-NH-CH3) o la amina secundaria Etil- propil- aminapropano

(CH3-CH2-NH-CH2-CH2-CH3).



104

Si tal como se observa en la fig. 2.5 se han reemplazado todos los hidrogenos
en la molécula de amoniaco, habrd una amina terciaria, igualmente hay que tener en
cuenta, que no necesariamente los grupos tienen que ser iguales, luego se tiene por

ejemplo una amina terciaria denominada trimetilamina o dimetilaminametano

Es necesario tener en cuenta, que debido a que el nitrégeno tiene un par
electronico libre, puede formar compuestos tetrasustituidos, donde el atomo de
nitrégeno queda cargado positivamente, y se les conoce como amina cuaternarias. Las
aminas, son ampliamente utilizadas en la industria petrolera, en vista que son varios

los procesos, donde estos componentes se utilizan.

Todas las aminas son compuestos muy polares. Las aminas primarias y
secundarias pueden formar puentes de hidrogeno, las aminas terciarias puras no,
pero si los pueden aceptar Es importante hacer notar que la denominacion de amina
primaria, secundaria y terceria se refiere al nimero de sustituyentes que tiene el
atomo de nitrégeno y no como en el caso de los alcoholes que se refiere al tipo de
carbono sobre el cual se encuentra. En el caso de los alcoholes se tiene; alcoholes
primarios si ¢l (OH) estd sobre un carbono primario, alcohol secundario si se
encuentra sobre un carbono secundario y alcohol terciario si estd sobre un carbono
terciario. Luego para el caso de las aminas. Resultan tres clases diferentes de aminas
llamadas aminas primarias, secundarias y terciarias, todas son de utilidad en el

proceso de endulzamiento [25].

Propiedades fisicas de las aminas

Las aminas son compuestos incoloros que se oxidan con facilidad lo que
permite que se encuentren como compuestos coloreados. Los primeros miembros de
esta serie son gases con olor similar al amoniaco. A medida que aumenta el numero

de atomos de carbono en la molécula el olor se hace similar al del pescado. Las
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aminas aromaticas son muy toxicas y se absorben a través de la piel. Las aminas
primarias y secundarias son compuestos polares, capaces de formar puentes de
hidrégeno entre si y con el agua, esto las hace solubles en agua, por lo que se

denominan compuestos hidrosolubles.

La solubilidad disminuye en las moléculas con mas de 6 atomos de carbono y
en las que poseen el anillo aromatico. El punto de ebullicion de las aminas es mas alto
que el de los compuestos no polares que presentan el mismo peso molecular de las
aminas. El nitrogeno es menos electronegativo que el oxigeno, esto hace que los
puentes de hidrogeno entre las aminas se den en menor grado que en los alcoholes.
Esto hace que el punto de ebullicion de las aminas sea mas bajo que el de los

alcoholes del mismo peso molecular.

Las aminas se comportan como bases. Cuando una amina se disuelve en agua,
acepta un proton formando un i6n alquil- amonio. Para diferenciar las aminas unas de
otras en el laboratorio se hace reaccionar con una solucion de nitrito de sodio y acido
clorhidrico, esto da origen a acido nitroso inestable. Cada tipo, tipo de amina tendra

un comportamiento diferente ante la presencia de estos reactivos [25].

Las aminas que se utilizan en el proceso de endulzamiento son [25]:

a. La Monoetanolamina (MEA). La MEA es la mas sencilla de las etanolaminas
y se produce por la reaccion directa del amoniaco con 6xido de etileno.

Las etanolaminas se pueden utilizar para tratamientos de gases naturales y gas
residual de petroleo en la absorcion de didoxido de carbono. En sistemas de gases
conteniendo dioxido de carbono, la MEA puede ser utilizadas como absorbedor
selectivo, por lo que es de gran utilidad para la eliminacién de la corriente del gas
natural, el componentes que se quiere eliminar, sin causar problemas operacionales a

los otros componentes, que no se quiere eliminar de la corriente.
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La MEA es una amina primaria, es un liquido de color claro, transparente e

higroscopico con ligero olor amoniacal, cuya formula quimica es (HOCH 2CH,NH 2)

La MEA es la més reactiva de las etanolaminas, y ademas es la base mas fuerte de
todas las aminas. La MEA ha tenido un uso difundido especialmente en
concentraciones bajas de gas 4cido. Tiene un peso molecular de 61,08 unidades de
masa atomica (UMA). Ahora si esta trabajando en el sistema britdnico de unidades,
las unidades seran (Ib/lbmol). Este peso molecular se considera pequefio, es por ello,
que la MEA tiene la mayor capacidad de transporte para los gases acidos. Esto
significa menor tasa de circulacion de la MEA para remover una determinada

concentracion de los gases acidos, de un gas de alimentacion.

La MEA, se usa preferiblemente en procesos no selectivos de remocion del
CO2 vy del H2S, aunque algunas impurezas, tales como el COS, CS2 y el oxigeno,
tienden a degradar la solucion, por lo cual no se recomienda en esos casos. Por medio
de la MEA se pueden lograr bajas concentraciones de CO2, alrededor de 4-5% molar,

pero tiene problemas con la corrosion y con la formacion de espumas.

La MEA es una base fuerte y ha tenido un uso difundido especialmente cuando
la concentracion del gas acido es pequefia. Por su bajo peso molecular tiene la mayor
capacidad de transporte para gases acidos con base a peso o volumen, lo que se
traduce a mayor tasa de circulacion de amina para remover determinada cantidad de
gases acidos. La presion de vapor de la MEA es mayor que para las otras aminas
(DIPA, MDEA, DEA, entre otras) a la misma temperatura lo cual puede producir

mayores pérdidas por vaporizacion.

Con la MEA, se logran concentraciones muy bajas de la relacion CO2/H2S, y

es eficiente en procesos donde la presion parcial del gas acido en la corriente de
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entrada es baja. La corrosion y la formacion de espuma son los principales problemas
operacionales de la MEA Otro problema que se presenta es que la concentracion
porcentual en relacion peso/peso (%P/P), tiene un valor maximo de 15%, luego
requiere de grandes cantidades de calor de solucion en el sistema, lo que conlleva a

una alta demanda calorifica, en el proceso.

La presion de vapor de la MEA es mayor que otras aminas en iguales
temperaturas. Esto puede incrementar las pérdidas por vaporizacion. Para mantener el
proceso de corrosion bajo, se requiere que la concentracion de la solucion y la carga
del gas 4cido en la solucion deben mantenerse suficientemente bajas que eviten la

formaciéon de bicarbonatos (HCO3-) y carbonatos (CO3-2), compuestos altamente

. o, . ... (H,CO
corrosivos, que se forman por la disociacion del acido carbonico ( 2 3). Como ya

se sabe este es un acido de baja estabilidad, que rdpidamente se disocia produciendo

+2
bicarbonatos y carbonatos. El bicarbonato o carbonato puede reaccionar con el (Fe )

(formado en la reaccion de oxidacidon en la zona anddica), para formar carbonato

ferroso (FeCO3 )

considerado uno de los principales productos de la corrosiéon en
plantas de gas, con presencia de sulfuro de hidrogeno, didéxido de carbono, en
cantidades que se les considera gases acidos. Si hay presencia de agua, en el sistema,
no habra la menor duda que el proceso de corrosion este o se haga presente, por la

formacion del acido carbonico y su posterior disociacion.

Las variaciones tecnologicas de la MEA, son las siguientes: MEA- AMINE-
Guard y MEA- AMINE- Guard- ST. Estas dos variantes dependen de una licencia.

Las variantes incorporaron inhibidores de corrosion a la solucion de MEA, con
ello se pueden alcanzar concentraciones de hasta 30% P/P de MEA, luego la carga de
gas acido a la entrada puede ser incrementado. El proceso de Amine-Guard,

solamente permite trabajar con cantidades de trazas de sulfuro de hidrégeno, mientras
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que el amine — Guard- ST es tolerante a la presencia de azufre, luego puede manejar

al sulfuro de hidrégeno, siempre y cuando la relacion de concentraciones H2S/CO2>

0,005.

b.- Diglicolamina (DGA). La DGA al igual que la MEA es una amina primaria.
La DGA, tiene una mayor estabilidad que la MEA, también tiene menor presion de
vapor que la MEA, por que se pueden utilizar concentraciones tan altas como 70%
P/P. La utilidad de la DGA es en la remocion del didéxido de carbono, en donde se ha
determinado que la carga de gas acido es de 0,55 Ibmol CO2/lbmol de DGA. La DGA
también tiene un menor requerimiento energético que la MEA. Lo que significa, que
del punto de vista energético la (DGA) tiene un menor costo de regeneracion que la
MEA. La DGA ha sido ampliamente utilizada en grandes caudales de gases acidos,
debido a las altas concentraciones, en que puede encontrarse en una solucidén acuosa
de la alcanolamina lo cual representa una de las principales ventajas, mientras que la
principal desventaja es su alto grado de degradacion, sobretodo en presencia de los

compuestos azufrados.

Otra de las principales desventajas de la DGA es que la quimica tiene un alto

costo y se obtienen productos de degradacion no pueden ser regenerados en presencia

de CO2 y COS. Otra desventaja es la alta solubilidad de las fracciones (C; )
comparada con otras alcanolaminas, como la MEA y DGA, por ejemplo. También es
bueno tener en cuenta que los productos de descomposicion formados en la reaccion
entre la DGA vy los gases acidos de azufre, son regenerados térmicamente durante la
operacion normal de recuperacion de la amina. También la degradacion con el COS

es reversible a altas temperaturas.

c.- La Dietanolamina (DEA). La DEA es una amina secundaria y se obtiene

haciendo reaccionar a la MEA con el 6xido de etileno.
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La DEA a temperaturas mayores al ambiente es un liquido claro, higroscopico y
viscoso, con un suave olor amoniacal. La DEA es un amina secundaria cuya formula

quimica es HN(CH,CH,0H)

2, con un peso molecular de 105,14 unidades de masa
atomica (UMA). La DEA tiene su mayor aplicabilidad en el tratamiento de gas de
refinerias, en los cuales pueden existir compuestos sulfurosos que pueden degradar la

MEA, que es un uno de los principales problemas operacionales de esta amina.

La DEA se recomienda para el tratamiento de vapores conteniendo alto tenor de
sulfuro de hidrogeno. La DEA es mucho menos corrosiva que la MEA, pero la
solucion se vuelve muy viscosa en concentraciones altas. La reaccion de la DEA con
COS y CS2 es mas lenta que con la MEA y los productos de la reaccion son distintos,

lo cual causa menores pérdidas de amina al reaccionar con estos gases.

La DEA es una amina secundaria, donde han sido reemplazados dos hidrogenos
en la molécula de amoniaco. La DEA es mas débil que la MEA, pero los productos de
la reaccion con la DEA no son corrosivos. Ademas la presion de vapor de la DEA es
mas baja que la MEA, luego las pérdidas por evaporizacion con la DEA es menor que
con la MEA. La reaccion de la DEA con COS y CS2 es muy lenta, luego
practicamente no causa problemas por degradacion del solvente. La DEA se utiliza
para endulzar corrientes de gas natural que contengan hasta un 10% molar de gases

acidos. Es eficiente a presiones de operacion por encima de 500 psig.

Los procesos con DEA han sido disefiados para operar con concentraciones
porcentuales de solucion entre 30 y 35 % P/P, incluso a esta concentracion la DEA no
es corrosiva, por lo que se puede trabajar sin ningun temor, que la solucién vaya a

aumentar el proceso de corrosion. La DEA se degrada en igual forma que la MEA,
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pero los productos de degradacion tienden a hervir a la misma temperatura, lo cual

hace muy dificil separarlos por destilacién y no se usan sistemas de recuperacion.

d.- La Trietanolamina (TEA). La TEA se obtiene quimicamente haciendo

reaccionar a la DEA con 6xido de etileno.

La TEA es un liquido ligeramente amarillo, higroscopico y viscoso, su mayor
utilidad se relaciona con su capacidad humectante La TEA es una amina terciaria,
luego es altamente selectiva hacia el H2S, ya que la reaccion con el CO2, es muy
lenta, y desde luego la formacion de bicarbonatos y carbonatos es también lenta.

N(CH,CH,OH),

La formula quimica de la TEA es . La TEA se puede utilizar como

agente de alcalinizacion de 4cidos grasos de cadena larga.

e.-La Metildietanolamina (MDEA). La féormula quimica de este compuesto

(CH;)N(CH,CH,0H)

es 2. La MDEA es una amina terciaria que reacciona
lentamente con el CO2, por lo cual para removerlo requiere de un mayor nimero de
etapas de equilibrio en la absorciéon. Su mejor aplicacion en la absorcidn, es la
remocion selectiva del H2S, cuando los gases acidos estan presentes H2S y CO2.
Esto convierte a la MDEA, en un compuesto selectivo de alta efectividad, para
remover al sulfuro de hidrogeno. Si el gas es contactado a presiones suficientemente

altas (800-1000 psig, bajo ciertas condiciones se puede obtener un gas con calidad

para gasoductos.

La MDEA es un material ligeramente toxico y puede provocar sensibilizacion
de la piel. El material se debe almacenar en lugares ventilados, frescos y secos,
alejados de las fuentes de calor. El area de almacenamiento debe de ser claramente
identificada, libre de obstaculos y accesibles unicamente para personal autorizado.

Las ventajas del uso de la MDEA incluye su bajo calor de reaccién con los gases
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acidos, bajos requerimientos energéticos para su regeneracion y que no es facilmente
degradable para las corrientes gaseosas que contienen sulfuro de hidrogeno asi como
dioxido de carbono. Las soluciones acuosas de la MDEA han encontrado gran
aceptacion en la industria para remover de manera selectiva el sulfuro de hidrogeno,
ya que la reaccion con el dioxido de carbono es extremadamente lenta, por lo tanto es
dificil poder remover este gas acido de la corriente de gas natural, es por ello que las
aminas terciarias se utilizan fundamentalmente para remover el sulfuro de hidrogeno

de la corriente del gas natural.

El conocimiento del equilibrio liquido — vapor de los gases 4cidos en soluciones
acuosas de alcanolaminas es esencial en el disefio de sistemas de absorcion /
desorcion de gases acidos para la remocion de estos en corrientes gaseosas de
procesos de plantas quimicas. Es conveniente contar con modelos termodinamicos
adecuados para la estimacion de los coeficientes de actividad y/o fugacidad de los

sistemas de endulzamientos.

La MDEA puede ser usada por su selectividad a remover H2S de las lineas de
flujo para llevarlas a especificaciones en presiones moderadamente altas. Si el
incremento de la concentracion de CO2 en el gas residual causa problemas con las
especificaciones o con el proceso aguas abajo, se requeriran tratamientos mas
profundos. La relacién H2S/CO2 en el gas acido puede ser de 10-15 veces tan grande
como la relacion H2S/CO2 en el gas de entrada. Algunos de los beneficios de la
remocion selectiva de H2S incluye: tasas de flujo de solucion reducidas resultante de
una reduccion en la cantidad de gas acido removido, mayores concentraciones de

H2S en el gas acido resultando los problemas de recobro de sulfuro reducidos.

El CO2 se hidroliza mucho mas lento que el H2S. Esto hace posible una
selectividad significativa de aminas terciarias por el H2S. Este hecho es usado por

muchas compafiias que proveen disefios de procesos usando MDEA por su
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selectividad de remover H2S de gases que contienen ambos agentes, H2S y CO2.
Debido a la reaccion entre el CO2 y las aminas terciarias, se forman puentes
formados de 4cido-base, las aminas terciarias son ajustadas idealmente para remover
voliumenes de CO2 de las corrientes de gas natural. El removedor de CO2 requiere
solo una fuente de calor pequena para su regeneracion. La combinacién resulta en un

removedor de volimenes de CO2 de gas gases ricos en dicho compuesto.

La MDEA se usa normalmente en un rango del 20 al 50% P/P. Debido a los
pocos problemas con la corrosion, unos indices de absorcion entre 0,7 y 0,8 mol CO2
/mol MDEA son posibles en equipos de acero al carbono La MDEA tiene ventajas
frente a las aminas primarias y secundarias, tales como: baja presion de vapor, bajos
calores de reaccion con los gases acidos, alta resistencia a la degradacion, bajos
problemas de corrosion, y sobretodo, selectividad en la absorcion de H2S en
presencia de CO2, ya que la reaccion con el didxido de carbono es extremadamente
lenta. La ventaja mas importante que presenta la MDEA sobre el resto de aminas es la
selectividad en la absorcién de H2S en presencia de CO2, es por ello que es de usos

multiple, lo cual se confiere ciertas propiedades especificas.

f.- Di- isopropanolamina. La DIPA es una amina secundaria. Este componente
ha sido utilizado conjuntamente con un solvente orgéanico. Este solvente ha sido
ampliamente aceptado en Europa para el tratamiento de gases y liquidos de refinerias
limpiandolos de H2S y CO2. La DIPA se caracteriza por tener bajos requerimientos
de vapor para la regeneracion de la solucidon y no ser corrosivo. Las soluciones de la
DIPA, tiene una alta tasa de capacidad para transportar gases acidos con una alta tasa
molar, pero por su alto peso molecular, requiere de tasas masicas muy altas.

Gradualmente se ha ido reemplazando el uso de DIPA por MDEA.
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2.2.4.6.2.- Propiedades fisico- quimicas de las alcanolaminas: En la tabla 2.4 se

presentan las principales propiedades de las aminas que mas se utilizan en el

proceso de endulzamiento del gas natura [25]:

Tabla 2.4 Principales propiedades de las aminas [25]

Amina MEA DEA DGA DIPA DEA
PM (Ib/Ibmol) 61,08 105,14 105,14 133,19 119,17
Pe (°F) 3389 516,0 430,0 480,0 477
AHe, BTU(Ib) 355 288 220 325 412
Viscosida (cP) 24,1 350 4 870 401
Cp (BTU/IbF) 0,608 0,600 0,571 0,690 0,712
P rocio (°F) 50,9 82,4 9,5 107 -5,8
Calor de reac.

825 653 850 550 475
BTU/1bCO2
Calor de reac.

820 511 674 475 455

BTU/IbH2S

En tabla 2.4 PM representa al peso molecular, y Pe indica el punto de ebullicion

normal a la presion atmosférica; Cp es la capacidad calorifica.

La MEA fue durante mucho tiempo la amina mas utilizada, es también la mas

reactiva de todas las alcanolaminas, es por ello que se considera que la MEA es

altamente reactiva. A partir de los afios 1950-1960 la DEA sustituye a la MEA,

suceso que ocurre por la mayor resistencia a la corrosion de la DEA, sobretodo ante

la presencia de los compuestos azufrados. También la DGA ha sido utilizada en

grandes caudales, debido fundamentalmente al incremento en su concentracion, aun

cuando se degrada con compuestos azufrados. La DIPA ha sido ampliamente

utilizada, debido en lo fundamental por su selectividad hacia el sulfuro de hidrogeno,

aunque a partir del afio 1980 se ha comenzado a utilizar en forma amplia la MDEA,
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esto ocurre fundamentalmente por su selectividad, bajo requerimientos energéticos y

baja tendencia a la degradacion. En la tabla 2.5 se presentan una serie de

caracteristicas de algunas alcanolaminas utilizadas en el endulzamiento.

Tabla 2.5 Caracteristicas y propiedades de las alcanolaminas [25]

Amina %P/P %Molar Kg 1b amina/ Ibmol amina/
amina amina/M’ galéon de 100 gal de
solucién | solucion solucion
MEA
15 0,049 151,2 1,26 2,06
DEA
35 0,084 366 3,05 2,90
DGA
60 0,204 652 543 5,16
MDEA 50 0,131 524 4,37 3,67

2.2.4.7.- Etapas del proceso de endulzamiento

Un proceso de endulzamiento se puede decir, en general, que consta de cinco

etapas:

a.- Endulzamiento. Donde se le remueve por algiin mecanismo de contacto el

H2S y CO2 al gas. Esto se realiza en una unidad de endulzamiento y de ella sale el

gas libre de estos contaminantes, o al menos con un contenido de estos igual o por

debajo de los contenidos aceptables.

b.- Regeneracidon. En esta etapa la sustancia que removid los gases acidos se

somete a un proceso de separacion donde se le remueve los gases acidos con el fin de
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poderla reciclar para una nueva etapa de endulzamiento. Los gases que se deben
separar son obviamente en primer lugar el H2S y CO2 pero también es posible que
haya otros compuestos sulfurados como mercaptanos; sulfuros de carbonilo 'y

disulfuro de carbono.

c.- Recuperacion del azufre. Como el H2S es un gas altamente toxico y de
dificil manejo, es preferible convertirlo a azufre elemental; esto se hace en la unidad
recuperadora de azufre. Esta unidad no siempre se tiene en los procesos de
endulzamiento pero cuando la cantidad de H2S es alta se hace necesaria. En la
unidad recuperadora de azufre se transforma del 90 al 97% del H2S en azufre sélido o
liquido. El objetivo fundamental de la unidad recuperadora de azufre es la

transformacion del H2S.

d.- Limpieza del gas de cola. El gas que sale de la unidad recuperadora de
azufre atin posee de un 3 a un 10% del H2S removido del gas natural y es necesario
removerlo, dependiendo de la cantidad de H2S y las reglamentaciones ambientales y
de seguridad. La unidad de limpieza del gas de cola continua la remocion del H2S
bien sea transformandolo en azufre o enviandolo a la unidad recuperadora de azufre.
El gas de cola al salir de la unidad de limpieza debe contener solo entre el 1y 0,3%
del H2S removido. La unidad de limpieza del gas de cola solo existird si existe

unidad recuperadora.

e.- Incineracién. Aunque el gas que sale de la unidad de limpieza del gas de
cola so6lo posee entre el 1 y 0,3% del H2S removido, aun asi no es recomendable
descargarlo a la atmosfera y por eso se envia a una unidad de incineracion donde
mediante combustion el H2S es convertido en SO2, un gas que es menos
contaminante que el H2S. Esta unidad debe estar en toda planta de endulzamiento

[25].
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Variables que afectan el control de operacion en una planta de amina. Estas

variables son [25]:

a.- Tasa de circulacion de la solucion de amina. El consumo energético es
directamente proporcional a la tasa de circulacion de la solucion de amina. Esta tasa
se decide al momento de disefiar la planta; es posible que se produzcan cambios en el
caudal de gas tratado o en la concentracion del gas acido que llega a la planta, pero se
mantiene la tasa de circulacion. Los ahorros energéticos en la planta estan
relacionados con la reduccion del caudal de gas tratado, o con la reduccion de la

concentracion de los gases acidos.

b.- Carga del gas acido. La falta de regulacion de la carga acida en la solucion
de amina, puede causar graves problemas de costos energéticos al proceso de
endulzamiento. Se sabe que cada solvente tiene una carga Optima de gas 4cido, esto
es en la solucion rica y en la pobre, y es de vital importancia conocer bien estos
valores, ya que estan relacionados con una gran cantidad de variables. La mayoria de
la soluciones de amina requieren de 0,05 a 0,08 moles de gas acido total por mol de
amina pobre, para satisfacer las especificaciones del gas dulce mientras que el
contenido total de gas 4cido en la solucion pobre tiene un maximo de 0,01; cantidades

mayores llevan a mayores costos energéticos y corrosion.

c.- Determinacion de la carga acida. El equipo que se utiliza para determinar la
carga acida es de gran importancia, ya que en base de la carga se hace la seleccion de
la amina a utilizar, y también la carga acida esta relacionada con el costo energético
del proceso. Lo anterior significa que los datos del analizador pueden utilizarse para
controlar en forma automatica la cantidad de energia se usard en el rehervidor,
también puede servir como guia para que el operador controle la cantidad de energia

requerida, para que el proceso transcurra eficiente.
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d.- Concentracion de la solucion de amina. En el proceso de endulzamiento las
aminas de mayor uso son la MEA y DEA, y la concentracion en %P/P varia entre 10
y 20 para la MEA, mientras que para la DEA la variacion es entre 20 y 30. En
muchos casos, para disminuir la corrosion se trabaja en el punto mas bajo de la
amina, pero esto ocasiona grandes gastos de energia. Lo anterior indica que al
aumentar la concentracion de la amina, se incrementa la capacidad de la solucion para
remover el gas acido, y se logra un gran ahorro de energia. Se recomienda, que el
operador tenga muy claro la precision y exactitud del laboratorio, donde se determina
la concentracion de la amina, para evitar errores operacionales, que pueden causar
grandes pérdidas energéticas. En general se debe de tener cuidado en determinar en
forma regular la concentracion de maxima eficiencia y mantenerla en ese nivel

apropiado, de tal forma que el proceso se realice en forma eficiencia.

e.- Reflujo. El vapor que sale por el tope de la columna de regeneracion junto
con los gases acidos, es condensado y devuelto al regenerador en forma de reflujo. En
este caso es valido lo que se conoce como razon de reflujo, que se refiere a la razon
entre los moles de agua que regresan al regenerador entre los moles de gas acido que
salen de la planta. La determinacion de este parametro es de gran importancia para el
disefio y operacion de la torre, ademds que es un indicador de la cantidad de vapor
que debe de ser utilizado en el rehervidor. La razon de reflujo determina la cantidad
de gas acido residual en la amina pobre y, con ello determina la eficiencia del
fraccionamiento. El valor tipico de esta razon varia entre 1,5/1 y 4/1, valores que
dependen del numero de bandejas que tenga la torre y de otras variables

operacionales.

f.- Recuperacion de Potencia: Cuando el absorbedor trabaja a una alta presion,
se puede utilizar una turbina para recuperar la energia potencial contenida en el
liquido a una alta presion. Se sabe, que una turbina hidraulica convierte la presion alta

del liquido en energia mecanica, la cual puede ser utilizada para mover otras bombas
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en el sistema se endulzamiento. En caso, de no recuperar esta energia contenida en el
liquido se desperdicia al despresurizar el sistema en el tanque de venteo o en el

regenerador.

g.- Intercambiador de calor: El calor que no se recupera en los intercambiadores
amina- amina, representa una carga adicional para el rehervidor. Mientras mas se
precalienta la amina- rica mediante la recuperacion del calor de la amina- pobre, es
menor la cantidad de calor que se debe de agregar al rehevidor en el proceso de

regeneracion.

h.- Utilizacion de separador trifdsico como tanque de venteo: Este separador
debe de instalarse, para la amina rica, entre el absorbedor y el intercambiador amina-
amina. Se justifica la instalacion de este equipo, en vista que los hidrocarburos que se
disuelven en la solucion pueden ser utilizados en el separador como gas combustible,
ademas la remocion de los hidrocarburos liquidos es necesario removerlos, para

prevenir la formacién de espuma y el ensuciamiento.

1.- Pérdidas de amina. Estas pérdidas pueden ser un grave problema
operacional, ademas de costoso; se manejan pérdidas de consumo de hasta 50 1b de
amina por MMPCN de gas. La amina que se va absorbida en el gas tratado, puede
contaminar el glicol o los desecantes solidos que se encuentran aguas abajo de la
planta de endulzamiento. Esto representa elevados costos, ademas de graves
problemas operacionales. La cantidad de amina que se usa debe de ser registrada de
manera precisa. En la mayoria de las plantas de endulzamiento de gas con aminas se
considera util utilizar de 1 a 2 Ib de amina/MMPCN de gas tratado. Es facil mantener
el control sobre el gasto de amina, ya que el gas se debe de analizar para propositos

de venta.
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j.- Causas de pérdidas de amina: Las principales, causas de pérdidas son:
degradacion de la solucion de amina, escapes de la amina, formacion de espuma,
presencia de impurezas y contaminantes, vaporizacion, salida de la amina por el
fondo del recuperador. Se considera, que una de las principales pérdidas de solucioén
de amina, sea por la degradacion quimica de la misma; en vista que las aminas
tienden a oxidarse, en presencia de oxigeno hay una degradacion de la amina y
formacion de sales estables. La literatura indica que si se mantiene la solucion de
amina, por debajo de los 110 °F, se disminuyen las pérdidas. La instalacion de un
separador en la corriente de gas dulce también incrementa la recuperacion de la
solucion de amina que transporta el gas. Esta amina recuperada se puede enviar de

nuevo al sistema.
2.2.4.8.- Seleccion del proceso de endulzamiento

No pueden darse reglas inflexibles para la seleccion del mejor proceso de
remocion de gases acidos. Como ya se indico, la seleccion de los procesos de
endulzamiento es fundamentalmente una decision de tipo econémico y depende de un
gran nimero de factores. Algunos de estos son:

a. Especificaciones en los requerimientos de las ventas del gas.

b. Volumen y composicion de los gases acidos en el gas a ser tratado.

c. Temperatura, presion y contenido de hidrocarburos (incluyendo aromaticos)

en el gas a ser tratado.

d. Impurezas, tales como: el sulfuro de carbonilo (COS) presente en el gas.

e. Gastos involucrados en la licencia de varios procesos.
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f. Costo del solvente o reactivo.

En general, el proceso de seleccion se basa en evaluaciones econdmicas de
varios procesos o combinacion de éstos, que pueden cumplir con las especificaciones

requeridas.

El aspecto econdémico tiene como base la factibilidad de operaciones
proyectadas a lo largo de periodos de operaciones futuras e incluird todos los costos
aplicables: inversion, depreciacion, mantenimiento, sueldos y salarios, gastos

quimicos, gastos de combustible, pagos por licencia y regalias.

Los gastos quimicos y de regalias pueden ser de magnitud suficiente como para

tener una influencia sustancial sobre la seleccion del proceso[26].

La seleccion de un proceso de endulzamiento es un proceso riguroso, llevado a
cabo con metodologia en la cual deben crearse opciones y evaluar matrices para

llegar a una seleccion final exitosa.

Con los procesos seleccionados se inicia una investigacion con los licenciantes
del proceso preseleccionados y se continua con la busqueda de toda la literatura
obtenida al respecto. Si es independiente mejor. Se resalta el hecho de la

confidencialidad de la informacion dada por el licenciante del proceso.

Se requiere contratos de confidencialidad para cada proceso considerado, si la

licencia esta vigente.

Informacioén del licenciante requerida:

Diagrama de flujo simplificado.
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Balance de materia y energia.

Reposicion del solvente y agua u otras fases activas del proceso considerado.

Pago de licencias.

Lista de plantas instaladas, indicando capacidad, tiempo de operacion, lugar y

cliente.

Informacioén independiente en revistas especializadas: posibles ventajas del
proceso sobre procesos competidores, si han ocurrido desastres en esos procesos,

dificultad en disponer efluentes, estabilidad operacional.

Debilidades especificas del proceso, adaptacion del proceso a las condiciones

definidas en la situacion planteada.

Esta informacion debe solicitarse para cada proceso considerado. Recibida la
informacion se establecen las opciones posibles para resolver el problema; una buena

forma es realizar una matriz preliminar que incluya aspectos técnicos.

Los procesos que puedan realizar el trabajo, son incluidos en esta matriz.
Posteriormente se selecciona las opciones mas probables, a través de una matriz de
evaluacion final en la cual se incluyen los procesos mas promisorios. Esta matriz
responde a la pregunta: ;Cudl proceso resuelve el problema en las condiciones
exigidas? Se basa en la matriz preliminar a la cual se le agregan costos de operacion,
costos de inversion, seguridad, servicio del licenciante, si es probada la tecnologia, si
se puede ampliar, si concuerdan los equipos con los existentes en el campo. Para ello

es necesario completar el dimensionamiento de equipos mayores de la planta, siendo
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requerido para ello el balance de masa y energia. Los elementos claves a considerar
en la decision final son: el impacto ambiental, el andlisis operacional, la estabilidad
del proceso y la seguridad del mismo, asi como, si es susceptible a expansiones

mayores, ejemplo: si es modular.

Solucidén final: se asignan puntos a cada factor de la matriz final, al proceso

favorecido se presenta como la solucion final al problema planteado [27].

2.2.5.- Principales Equipos De Una Planta De Endulzamiento Que Trabaja Con

Aminas

El diagrama de flujo presentado en la fig. 2.6, es un esquema de una planta de
endulzamiento que utiliza aminas para retirar del gas los componentes acidos. A
continuacion se explicaran los principales componentes de una planta de

endulzamiento que trabaja con aminas [28].

Salida de
gas dulce

L

Condensa Gas acido
de reflujo

Acumulador
de reflujo

Absorb
dor

Bomba de reflujo
Regenerador

Entrada
de_gas Fuente de calor
acido

Rehervidor

Recuperador
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Figura 2.6 Planta genérica de endulzamiento [28]

2.2.5.1.- Separador de entrada

Este recipiente, colocado a la entrada de la planta, es el encargado de separar
los contaminantes que llegan con la corriente de gas, tales como: hidrocarburos
liquidos, agua, particulas sélidas y los compuestos quimicos que han sido agregados
previamente al gas natural, los cuales suelen causar efectos nocivos. A manera de
ejemplo se puede citar la alteracion y degradacion del solvente, formacion de espuma

y corrosion [28].

2.2.5.2.- Absorbedor o contactor

El gas 4cido que sale del separador entra al absorbedor por el fondo de la torre y
fluye hacia arriba para entrar en contacto con la solucion de amina que baja desde el
tope de la torre. En este contacto el gas acido es removido de la corriente gaseosa y
transferido a la solucion. El gas tratado, que sale por el tope, debe salir con muy poca
cantidad de componentes acidos. El contenido de impurezas en el gas residual
dependera de las condiciones de disefio y de la operacion del sistema. Es importante
que el operador entienda a cabalidad el funcionamiento de estas plantas, con el fin de

obtener la mayor eficiencia del proceso.

La solucion que sale por el fondo del absorbedor puede contener:

Agua.
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Amina.

Componentes acidos (CO2, H2S, COS, CS2, mercantanos, etc.).

Gas natural que ha quedado en la solucion.

Hidrocarburos liquidos retirados de la corriente de gas.

Sélidos u otras impurezas, asfaltenos, por ejemplo.

La cantidad de hidrocarburos liquidos que pasa a la solucién de amina, aumenta

a medida que sube la presion de operacion y/o disminuye la temperatura de contacto.

Se aconseja que la solucién de amina llegue a la torre con 10 °F (5,55 °C) por
encima de la temperatura a la cual entra el gas, para evitar la condensacion de
hidrocarburos, lo cual conduce a la generacion de espuma que, a su vez, genera

arrastre.

La cantidad de gas disuelto dependera del tipo de solucion que se use. La MEA
retiene menos contaminantes que otras soluciones. Por ejemplo, la MDEA+ utilizada
como solvente en el disefio basico del prototipo recoge 3,85 pie3 de gas acidos por

cada galdn (0,029 m3/litro) de solucion.

El fluido que sale por el fondo de la torre se conoce como solucion rica, acida o
contaminada. Lo mas comun es llamarla amina rica, ya que se ha enriquecido de los
componentes acidos. Esta solucion fluye hacia el tanque de venteo o “flash tank”,

donde se mantiene la altura de liquido requerida con un controlador del nivel, el cual
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abre o cierra una valvula para garantizar la altura constante en el fondo del

absorbedor [28].

2.2.5.3.- Tanque de venteo o flash tank

Este recipiente se emplea para separar el gas que se disuelve en la solucion en
el contactor. Normalmente el tanque de venteo se instala cuando la presion del
absorbedor es mayor de 500 psig (35,1535 kg/cm?2, 35 bars), y se opera con una
presion de aproximadamente 75 psig (5,27 kg/cm2, 6 bars), no obstante, esta

factibilidad debe analizarse con cuidado.

Cuando la presion de la solucion rica que sale del absorbedor se reduce desde la
presion de contacto hasta la de trabajo del tanque de venteo, la mayor parte de los
hidrocarburos disuelto en la solucion se desprenden llevandose consigo una pequefia
cantidad de gas acido. El propdsito de este tanque es recuperar los hidrocarburos
disueltos en la solucion, los cuales se envian al mechero o se utilizan como gas
combustible. De esta manera se evita la formacion de espuma y se logra una mejor

operacion de la planta [28].

2.2.5.4.- Intercambiador de calor amina rica / amina pobre

El propésito del intercambiador de calor es aprovechar una parte de la energia
de la amina pobre o limpia que sale del regenerador. Esto representa
aproximadamente el 50% del calor requerido en el rehervidor de la columna de

regeneracion.

La soluciébn pobre que sale del rehervidor se enfria al pasar por el
intercambiador de calor, mientras que la amina rica que viene del absorbedor se

calienta hasta =190 °F (87,78 °C), para hacer mas facil la separacion de los gases
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acidos que transporta. Es conveniente evitar que no se separe el gas en la tuberia,
antes de entrar a la columna de regeneracion, porque el sistema se vuelve muy
corrosivo. Ese problema se podria evitar usando acero inoxidable en la tuberia de este

tramo.

El intercambiador de calor mas comin es del tipo de tubo y coraza en U. La
soluciéon rica normalmente fluye a través de los tubos y la solucion pobre, por la

carcasa del intercambiador, bafiando los tubos por su parte exterior.

Después del intercambiador, se coloca una valvula sobre la linea de la solucion
rica, para controlar el flujo hacia el regenerador.

El regenerador, por lo general, se opera a una presion que varia entre 4 y 8 psig
(0,28 — 0,56 kg/cm2; 0,3 a 0,6 bars); el de la planta modelo trabaja a 8 psig (0,56
kg/cm2). A esta presion, los gases que contiene la solucion rica se evaporan a medida
que se calienta la solucion [28].

2.2.5.5.- Regenerador

El proposito del regenerador es remover el gas acido contenido en la solucion
rica. En una planta de amina, la torre de regeneracion, por lo general, contiene entre
18 y 24 bandejas; el de la planta tipica tiene 22. La solucidn rica entra en el nivel del
2do al 4to plato del tope. A medida que la solucion desciende, entra en contacto con
los vapores del rehervidor que suben dentro de la torre. El vapor burbujea en la
solucion, en cada plato: retira los gases 4cidos de la solucion y los transporta hacia la

parte superior de la torre.

El equipo responsable de la compensacion energética de la planta es el
rehervidor. Alli se produce el calor necesario para vaporizar la solucion que regresa al

regenerador. El vapor fluye en contracorriente con el liquido que cae y, en cada plato,
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entra en contacto con la solucion para lograr el equilibrio que permite el

despojamiento del gas 4cido.

El condensador puede ser del tipo tubo y carcasa, con el uso de agua a través de
los tubos o, también, un enfriador de aire, con ventilador eléctrico (fin-fan cooler), en

el cual los vapores fluyen a través de los tubos [28].

2.2.5.6.- Tanque de abastecimiento

Se emplea para almacenar la amina pobre o limpia. Por efectos del trabajo
diario, parte de la solucion, se pierde en el contactor y en el regenerador; también
habra pequenas pérdidas en el empaque de la bomba y en otros sitios. A medida que
desciende el nivel en el tanque de abastecimiento, es necesario agregar solucion
fresca. Es preciso vigilar que, al agregarla, se mantenga la proporcion agua/amina
recomendada en el disefio original. Cuando la mezcla trabaja demasiado diluida o
concentrada, la planta funciona ineficientemente [28].

2.2.5.7.- Bomba de la solucion pobre

El liquido del tanque de abastecimiento pasa a la bomba, la cual aumenta la
presion de la solucion pobre de tal manera que pueda entrar en el absorbedor. Por lo
general esta bomba es del tipo de desplazamiento positivo. El caudal se regula
desviando una porcion del liquido de la descarga de la bomba hacia una valvula de

control manual ubicada en la succion de la bomba.

La maxima tasa de flujo se obtiene cuando la valvula ubicada en la desviacion
(“by- pass"), esta cerrada. Se debe medir la tasa de flujo de la solucioén regenerada
que va al absorbedor. Dependiendo del caudal se utilizan medidores de orificios o

rotadmetros[28].
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2.2.5.8.- Filtros

A medida que la solucidn circula a través del sistema, recoge particulas que se
forman como producto de la corrosion. Estos sélidos pueden causar formacion de
espuma en el absorbedor y en el regenerador. Por lo tanto, se debe incluir un filtro en

la solucion pobre, con el cual se remueven los solidos u otros contaminantes.

La cantidad de particulas contenidas en la solucién variard con el tipo de gas
acido que entre al absorbedor. En algunos casos, la cantidad de material sélido puede
ser mayor que en otros, por consiguiente, algunas soluciones requieren de mayor

capacidad de filtrado [28].

2.2.5.9.- Enfriador de la solucion pobre

La solucién pobre que sale del regenerador, pudiera llegar a una temperatura
muy alta. Es recomendable no introducirla asi al absorbedor, porque pierde la
capacidad de retencion de componentes acidos. Por ello, se utiliza un intercambiador
de calor adicional que trabaja con aire, o un intercambiador de tubo y coraza. El agua
de enfriamiento pasa a través de los tubos y la solucion por la carcasa.
Indistintamente del tipo que se use, la solucioén se enfria hasta mas o menos 10°F

(5,56 °C), por encima de la temperatura de entrada del gas al absorbedor [28].

2.2.5.10.- Concentrador o recuperador de la amina

A medida que la solucion circula en el sistema, se calienta en el rehervidor y se
enfria al pasar por los intercambiadores. El calentamiento y enfriamiento constante
hace que la amina se deteriore y pierda su capacidad de absorcion. Los productos de

la degradacion pueden ser removidos en el recuperador.
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Esta unidad, es en realidad, un regenerador de la solucién, en el cual se separa
la amina del material deteriorado, la cual se evapora y pasa hacia el tope de la unidad,
desde donde sigue hacia el regenerador [28]. En el anexo C se ofrece mas
informacion de los equipos.

2.2.6.- Situaciones Operacionales

La ineficiencia de algiin sub-sistema puede causar dafios severos a los demas
equipos, por la presencia de subproductos agresivos a los materiales.

Otro aspecto de gran importancia es el mantener los equipos de filtracién en
Optimas condiciones a fin de evitar contaminar el solvente con agentes externos al

Proceso.

Los filtros de carbon activado, para la remocion de hidrocarburos condensados

en el solvente, deben ser regenerados regularmente con vapor.

La eficiencia en el proceso estd determinada por una serie de factores sobre los

cuales se debe mantener estricto control, los de mayor relevancia son:

Presencia de hidrocarburos en la amina.

Formacién de espuma.

Regeneracion de la amina.

Concentracion de la amina.

Caudal de recirculacion de la amina.
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Diferencial de temperatura amina-gas.

El condensado en el sistema es uno de los elementos de perturbacion mas
comun; la diferencia de temperatura entre el gas de alimentacion del contactor y la
amina pobre es clave para minimizar esta situacion. La temperatura de la amina debe

ser mayor que la temperatura del gas, lo que evita la formacién de condensado.

Las desviaciones de proceso mas importantes que se presentan durante la

operacion de la planta son:

Aumento de los diferenciales de presion en los contactores, generalmente
generados por espuma debido a la acumulacion de condensados en el solvente,
también se presenta por acumulacion de solidos en las bandejas de la torre contactora.
Resultado del aumento de estos diferenciales son los arrastres masivos del solvente

durante el proceso.

Aumento de la carga acida en el solvente pobre, esto es causado por baja
eficiencia en la regeneracion del solvente y anteriormente también podia ser un
indicio de posible rotura del intercambiador amina/amina. Este Gltimo es eliminado

con el reemplazo del intercambiador de tubos y carcaza por uno de placas paralelas.

Contaminacién de amina con crudo. Esta falla en el proceso se ha generado por
una falla en los filtros separadores como el colapso de los elementos, al momento de
presentarse arrastre de crudo desde las estaciones de produccion. Esta situacion
genera gran inestabilidad en los diferenciales de presion, presencia de espuma e

ineficiencia en la captura de H2S.

Contaminacién de la amina con aceite de calentamiento. Esto es un claro

indicativo que el rehervidor de la torre presenta tubos rotos. Esta es la desviacion de



131

proceso que presenta la mayor complejidad para restablecer las condiciones
operacionales. Generalmente representa un elevado consumo del solvente por la
necesidad de cambiar el inventario existente. La ineficiencia del proceso en remover
el H2S se hace evidente en los inicios de la contaminacion, al igual que la pérdida de

los niveles de aceite térmico en el tambor acumulador de este producto.

Disminuciéon de la concentracion de amina. La reposicion de inventario se
realiza por baches y la carga de amina fresca desde tambores de 200 litros por eso la

importancia en el seguimiento a este parametro.

El control del proceso se realiza midiendo una serie de variables que permiten
identificar las desviaciones una vez que comienzan a aparecer. A continuacion

algunos ejemplos de las variables controladas y la forma de manejar la informacion:

Concentracion de la amina (% peso) vs. tiempo de operacion (dias). Permiten
controlar la carga de amina fresca al sistema para mantener la concentraciéon en

funcidn del inventario en el sistema.

Carga acida vs. tiempo de operacion (dias). Esta variable permite controlar la
eficiencia de la regeneracion del solvente. También puede ser indicativo de la

contaminacion de la amina pobre con amina rica en el intercambiador [29].

2.2.7.- Aspectos Tedricos Relacionados con 10s SIMULADORES DE PROCESO

2.2.7.1.- Simulador HYSYS

El programa HYSYS, version 3.2, desarrollado por Hyprotech, Ltd, y

distribuido por Aspen Technology Inc, es un instrumento de gran utilidad para los

ingenieros de proceso. Este software permite crear modelos rigurosos en estado
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estacionario y modelos dinamicos para el disefio de plantas, monitoreo y andlisis de
problemas operacionales. HYSYS dispone de una interfaz interactiva que permite la
modificacion de variables de procesos en las diferentes unidades de operacion para la
prediccion de las propiedades de los fluidos involucrados. Los siguientes items

pueden esquematizar el funcionamiento del programa:

Propiedades de los fluidos. Los fluidos pueden definirse dentro del simulador
utilizando cualquiera de las siguientes opciones: componentes de la libreria del
simulador, componentes pseudo hipotéticos, componentes definidos a los cuales se
les modifica su contenido en la libreria o mediante la generacion de series de pseudo
componentes en muestras para los ensayos de crudo o condensado. Para los fluidos de
composicion conocida HYSYS dispone de diferentes paquetes para el calculo de las
propiedades termodindmicas, entre ellos: Peng - Robinson, Soave - Redlich - Kwong,
Wilson, Lee — Kesler — Plocker.

Unidades de Operacion. Dentro de los equipos que pueden ser simulados en
este programa se encuentran: intercambiadores de calor, separadores, bombas,

columnas de destilacidon, expansores, compresores, tuberias, reactores, etc.

Modelos de Célculos. Mediante HYSYS se pueden evaluar nuevos sistemas o
evaluar algunos ya existentes, se calculan transferencias de calor, caidas de presion en
tuberias, se dimensionan equipos, entre otros.
2.2.7.1.1.- Arquitectura bésica de Hysys

A) Conceptos basicos en Hysys.

1.- Arquitectura multi-flowsheet: El concepto de fowsheets y sub-flosheets.

Me¢étodo flexible e intuitivo que permite:
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Descomponer un proceso complejo en procesos menores con componentes mas

CONCisos.

Simular cada unidad del proceso en forma independiente del proceso completo,
pero ligado a ¢él, construyendo un sub-flowsheet con sus corrientes y operaciones
unitarias accesorias.

Usar paquetes termodinamicos independientes para cada flowsheet.

2.- El concepto de medio ambiente (Environment).

Hysys Environments permite acceder e ingresar informacion en una cierta y
determinada area o “medio ambiente” del programa, mientras que las otras areas
estan en modo hola (“esperando”) hasta que se finalice la tarea en el drea de interés.

Hay 5 ambientes:

Basis (se crean, definen y modifican los paquetes de fluidos a ser utilizados —

incluyen, como minimo, el paquete de propiedades y los componentes).

Oil Characterization (se caracterizan cortes de petrdleo)

Main Flowsheet (se define mayoritariamente la topologia del flowsheet

principal)

Sub-Flowsheet (se define la topologia del sub-flowsheet)

Column (se define la topologia de una particular columna Sub-Flowsheet)
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b) Herramientas

Calculos interactivos y acceso instantdneo de la informacion. Inteligencia
incorporada al programa que le permite conocer cuando la informacién disponible es
deficiente parra efectuar un célculo y corregir los célculos flash en forma automatica.

Operacion modular. Todas las operaciones unitarias y/o corrientes pueden
realizar todos los calculos siempre que se especifique la informacién minima
necesaria en cada caso o la misma se transmita a través de las corrientes ligadas. La

informacion, completa o parcial, se transmite en forma bi-direccional.

Algoritmos de solucidén no secuenciales. Ellos operan en forma independiente

del orden en que se construye el flowsheet[30].

C) Elementos de interafase primarios

Formas alternativas para acceder e ingresar informacion del proceso a HYSYS.

El Diagrama de flujo de proceso (The Process Flow Diagram -PFD-)

Workbook.

Property View.

2.2.7.2.- Simulador PIPEPHASE

Es un simulador de flujo en tuberias de fluidos multifasicos en estado estable,

usado para el modelado de sistemas de recoleccion y transporte de petrdleo y gas. La
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simulacion permite predecir el comportamiento estacionario de plantas en operacion,
redes de tuberias cuando se producen cambios en variables del proceso (como nuevas
alimentaciones), también es posible predecir el comportamiento de plantas y redes de
tuberias existentes que pueden ser sometidas a diversas condiciones de operacién, a
fin de analizar la respuesta del proceso ante estas modificaciones del proceso,

proporcionando guias para optimizar un proceso.

La estructura operacional del programa de simulacion PIPEPHASE tiene una
secuencia de botones o menus, que permiten la introduccidon y especificacion de
datos, seleccion de equipos y operaciones necesarias para llevar a cabo la simulacion.
2.2.8.- Estimacion De Costo

El proceso de estimacion de costo forma parte de la planificacion y control del
proyecto. Una estimacion precisa de costo, ofrece una base para el control de gestion.
Idealmente estas previsiones presupuestarias deben basarse en una especificacion de
proyecto definitiva.

La estimacion de costo permite cuantificar la inversion de un proyecto y asi
disponer de una base de informacion para tomar decisiones sobre los diferentes
escenarios sobre la cual se evalua la rentabilidad del proyecto.

Las clases de estimacion de costo definidos por PDVSA son las siguientes:

Clase I: estimado detallado, realizado durante la ejecucion de la obra.

Clase II: estimado detallado, basado en el “disefio basico” completo.

Clase III: estimacion de costo, realizado con “bases de disefio” completas.
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Clase I'V: estimado de costo para elegir proyectos.

Clase V: estimado de costo para fines de planificacion.

En vista que en este proyecto se hard la evaluaciéon de alternativas para el
disefio, se realizard un estimado de costo clase V. Este estimado tiene una precision

de + 20%. Se utilizaran formulas y consulta con los fabricantes [31].

2.2.9.- Definiciones Bésicas

Almacenamiento de CO2. El CO2 queda secuestrado dentro del seno del
reservorio siempre que la presion del reservorio se mantenga y que los pozos de

produccion se cierren [1].

Caida de presion. Diferencial de presion entre dos puntos del sistema [1].

Combustible. En la industria petrolera el gas natural es usado como combustible
para la generacion de vapor y de electricidad y en otras operaciones de produccion y

refinacion [1].

Diferencial de presion. Se refiere a un pequenio incremento o disminucion de la
presion. Diferencia entre los valores de la presion encontrados en dos puntos de un

equipo o sistema [1].
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Fluido. Cuerpo que se puede mover en condiciones normales. Sustancia cuyas
moléculas tienen entre si poca o ninguna coherencia, capaz de desplazarse bajo

minima presion. Cuerpo que se puede mover en condiciones normales [1].

Flujo volumétrico. Caudal y volumen en una unidad de tiempo. Se mide

tomando en cuenta el caudal en la unidad de tiempo[1].

Gas de cola. Es aquel gas con un contenido muy alto de componentes acidos
que se retira en la torre de regeneracion de una planta de endulzamiento.
Usualmente, estd formado por dioxido de carbono (CO2), sulfuro de hidrogeno (H2S)

y vapor de agua.

Luego un gas acido es un gas cuyo contenido de sulfuro de hidrégeno (H2S) es
mayor que 0,25 granos por cada 100 pies cibicos normales de gas (> de 0,25
granos/100 PCN). En este caso las condiciones normales estdn en el sistema
britdnico de unidades. La cantidad sefialada equivale a cuatro partes por millon, en
base al volumen (4 ppm,V de H2S). En el sistema britanico de unidades este
significa, que hay 4 lbmol de H2S/1x106 Ibmol de mezcla. La GPSA, define a un gas
acido como aquel que posee mas de 1,0 grano/100 PCN o 16 ppm,V de sulfuro de
hidrégeno (H2S). Si el gas esta destinado para ser utilizado como combustible para
rehervidores, calentadores de fuego directo o para motores de compresores puede

aceptarse hasta 10 granos de H2S/100 PCN.

La GPSA define la calidad de un gas para ser transportado como aquel que
tiene igual o menos de 4 ppm, V de sulfuro de hidrogeno (< 4 ppm, V de H2S y,
menos o igual al tres por ciento molar de didéxido de carbono (< 3% de CO2, y

ademads tiene que tener igual o menos a 7 libras de agua por cada millon de pies
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cubicos normales de gas (< 7 Ib de H20/ MMPCN. Para cumplir con la norma el gas
debe de ser deshidratado y/o endulzado [28].

GLP (gas licuado del petréleo). Es una mezcla de dos componentes del gas
natural, propano y butanos, que a temperaturas ambientales y presion atmosférica se
encuentran en estado gaseoso [1].

GNL (gas natural licuado). Estd compuesto basicamente por metano, el cual se
somete a procesos criogénicos para licuarlo y reducir su volumen para facilitar su

transporte y alimentacion [1].

GPM (riqueza). La riqueza del gas se mide por el contenido de componentes

recuperables o los que son recuperados como productos liquidos y se expresa como

[1]:

Gas muy rico C2+ > 5,0 GPM

Gas pobre C2+ <2,5 GPM

Gas rico C2+ =2,5-5,0 GPM

GPM = gal/1.000 pie3

Inyeccion de CO2. El didxido de carbono, que puede provenir de un reservorio

natural de CO2 (forma natural), del procesamiento del gas natural o de una planta que

manufactura fertilizantes, es inyectado al reservorio a altas presiones [1].
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LGN (liquidos del gas natural). Componentes que se pueden extraer del gas
natural para mantenerlos en estado liquido en condiciones normales de presion y
temperatura. Parte mas pesada de la mezcla de hidrocarburo que al dividirse se

conserva en estado liquido. Se dice del propano y de los componentes mas pesados

[].

Razén de reflujo. Lbmol de agua/lbmol de gas éacido, se refiere a los moles de
agua que regresan al regenerador con respecto a los moles de gas acido que salen del

acumulador de reflujo [1].



CAPITULO I11

MARCO METODOLOGICO

En este capitulo se cubrieron todos los aspectos vinculados con la metodologia
aplicada, detallando de forma clara y precisa las caracteristicas de la investigacion, el
tipo de investigacion y las técnicas de recoleccion de datos que permiti6 el desarrollo
del trabajo. Asi como también, se presenta en forma detallada los hechos resaltantes
que se desarrollaron a partir del proceso de analisis que se llevo a efecto con el fin de

evaluar las diferentes opciones para el disefio de la planta piloto de inyeccion de CO..

Se analizo la data suministrada por el personal de la Gerencia de Proyectos
Especiales y las condiciones de operacion del sistema de transmision del campo
Santa Rosa, informaciéon que permitié disponer de las bases necesarias para la
determinacion de la infraestructura requerida por la planta piloto de inyeccion ciclica

de CO; supercritico.

3.1.- Consideraciones De Importancia

Con la informacion obtenida fue posible visualizar los procedimientos
operacionales que se deberian seguir en las diferentes opciones, para el disefio de la

planta piloto de inyeccion ciclica de CO; supercritico.

Con este fin se plantearon tres opciones de suministro de CO,, tres alternativas
de tecnologia de endulzamiento y cinco casos para el disefio del modulo de
endulzamiento, los cuales se estudiaron en conjunto con el caso planteado en la
ingenieria conceptual del proyecto. El andlisis de las opciones y los casos son la

esencia del trabajo y constituyen la base del desarrollo de la tesis.
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Las opciones visualizadas se analizaron en secuencia. Como resultado del
estudio se seleccionaron las opciones y el caso mas viable desde el punto de vista
técnico, con los cuales se visualizd la infraestructura requerida y se realizd un

estimado de costo clase V de la opcion seleccionada.

3.2.- Tipo De Investigacion

La investigacién realizada es proyectiva debido a que intenta proponer una
solucion a una situacion determinada. Implica explorar, describir, explicar y proponer
una alternativa, efectuando una secuencia de operaciones que conduciran
racionalmente a la obtencion de la informaciéon necesaria para generar un

conocimiento nuevo, propio, derivado del uso creativo de dicha informacion.

Segtin el grado de aplicabilidad, la investigacion ejecutada es aplicada, ya que
la planta piloto permitird dar solucion en mediano plazo al problema sefalado

[33,34].

3.3.- Recursos

Los medios utilizados para recoleccion y andlisis de la informacion en el

presente trabajo, se describiran a continuacion:

3.3.1.- Humanos

Para el desarrollo del proyecto se contdé con el apoyo del personal
especializado de las organizaciones: Proyectos Especiales, Optimizacion de
Infraestructura, Manejo de Gas, Proyecto AGLA, Proyecto Etano y Mantenimiento,

conformado por ingenieros de: Petroleo, Mecanicos, Quimicos, Civil, Técnicos en
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gas y mantenimiento. Igualmente se cont6 con un asesor académico y un asesor

industrial.

3.3.2.- Tecnoldgicos

Se dispuso de un equipo de oficina constituido por herramientas que
permitieron transcribir y recopilar la informacidon (micro-computador, con programas
de computacion bajo el ambiente Windows como Word, Excel, Power Point,

simuladores: HYSY'S, PIPEPHASE y GasNet, impresoras, escaner, fotocopiadora).

3.4.- Procedimiento

A continuacion se enumeran las actividades realizadas para el desarrollo de este

proyecto:

3.4.1.- Revision bibliogréafica

Durante todo el desarrollo del proyecto se revisdé continua y minuciosamente
los fundamentos teodricos y practicos concernientes al tema en estudio; para el caso
especifico del presente proyecto, necesarios para la visualizacién y conceptualizacion
de la infraestructura requerida por la planta piloto. Es por esto que se reviso la
informacion existente, desde la mas actualizada hasta las bases fundamentales de su
conceptualizacion. Las principales revisiones se efectuaron a los aspectos generales
de gas natural, los procesos de endulzamiento, compresion y calentamiento. Estas

informaciones se obtuvieron de:
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Textos.

Trabajos técnicos.

Articulos.

Revistas.

Tesis de grado.

Manuales, etc.

3.4.2.- Entrevistas estructurada

Esta técnica se aplico al personal de los departamentos involucrados. Ander-
Egg (1982) dice respecto a la entrevista, lo siguiente: “tiene de comun el que una
persona (encuestador), solicita informacion a otra (informante o sujeto investigado),
para obtener datos sobre un problema determinado”. Respecto a una entrevista
focalizada dice: “En torno a ese problema se establece una lista de topicos en los que
se focalizada la entrevista, quedando ésta a la discrecion del encuestador” (pp.101-

102).

3.4.3.- El cuestionario por correo

Esta técnica se aplico a especialistas, lo que permitié la recopilacién de los
datos e informacion sobre la infraestructura requerida por la planta de inyeccion
ciclica de CO2 supercritico, destacando el procedimiento operacional (procesos de:
endulzamiento, compresion, calentamiento, presiones y temperaturas de operacion).

Jacqueline Hurtado (2000) dice con relacion al cuestionario, lo siguiente: “un
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cuestionario es un instrumento que agrupa una serie de preguntas relativas a un
evento, situacion o temdtica particular, sobre el cual el investigador desea obtener

informacion” p.469.

3.4.4.- La observacion

La observacion directa, se aplico para la obtencién de los datos de las
instalaciones existente, capacidades de los equipos, tipo, tecnologia, arreglo de
equipos, etc. Para ello se realizo visitas al sitio y se recopilo los datos como presion,
temperatura, etc. Adicionalmente se visualizo las posibles fuentes de suministro de
CO2 (caracterizacion del fluido, presion, temperatura, etc.), asi como las condiciones

de operacion de los gasoductos disponibles para el proyecto.

3.4.5.- Metodologia para el andlisis de la informacion técnica

Con las condiciones requeridas para la inyeccion del CO2 (presion, temperatura
y pureza), se determiné la opcion de suministro del CO2, con la cual se procedio al
disefio de la infraestructura necesaria. A continuacion se detallan las bases y premisas
de disefio, la descripcion de los procesos de las opciones de suministro de CO2
presentadas, los aspectos mas relevante de las opciones, el método de seleccion de la

opcion mas viable técnicamente y la descripcion del modelaje de la planta piloto:
3.4.5.1.- Bases y premisas de disefo
El primer paso para iniciar la visualizaciéon de una infraestructura, es fijar las

bases y premisas que serviran de referencia, adicionalmente permite limitar el alcance

del proyecto o investigacion.
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Para el disefio de la infraestructura asociada a la planta piloto de inyeccion
ciclica de CO2 supercritico, se establecen las siguientes bases y premisas, las cuales
se acordaron con la Gerencia Proyectos Especiales al inicio de las actividades de la

visualizacion del proyecto.
3.4.5.2.- Capacidad del disefio

La capacidad del disefio de las instalaciones a definir para la presente
investigacion, considerd la necesidad de generar y acondicionar para la inyeccion
ciclica un volumen gas acido en estado supercritico, en el orden de 84,9 — 113,3
Mmced (3 - 4 MMpced) con un contenido minimo de un 94 por ciento molar de CO2,
correspondientes al requerimiento de inyeccion al pozo RM-25.
3.4.5.3.- Especificaciones del CO2 en el cabezal del pozo

La Gerencia Proyectos Especiales suministrd la especificacion del volumen de
CO2 requerido en el cabezal del pozo RM - 25, basdndose en ensayos de laboratorio
que permitieron determinar las condiciones operacionales del fluido a inyectar, que
garantice revaporizar el médximo volumen de condensado.

Especificaciones de la corriente de inyeccion:

Presion maxima de inyeccion: 17.338,2 kPa (2.500 psig).

Temperatura de inyeccion: 477,6 K (400 °F).

Caudal de inyeccion del CO2: 84,9 a 113,3 Mmced (3 a 4 MMpced).

Pureza del CO2: 94 a 100 por ciento molar.
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Contenido de H2S <100 ppm,v.

Contenido de Cly N2 <4 por ciento molar.

Contenido de H20O < 4 por ciento molar.

3.4.5.4.- Duracion de cada ciclo

Inyeccion: 10 dias.

Cierre (remojo): 15 dias.

Produccion: 20 dias.

Numero de ciclos por pozo: 6

La duracion de la prueba sera de 6 ciclos por 45 dias cada uno, dando una

duracion total del proyecto de nueve meses aproximadamente.

3.4.5.5.- Seguridad

Se aplico los criterios de seguridad dispuestos en PDVSA.

3.4.5.6.- Premisas generales

El proyecto consider6 las siguientes premisas generales:

El dimensionamiento de los equipos segin la normalizacion y practicas de

PDVSA.
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Simplicidad operacional y accesibilidad para labores de mantenimiento.

Maximizacion en utilizacion de las facilidades existentes.

Flexibilidad para adaptarse a futuros proyectos.

Maxima seguridad de las operaciones.

3.4.5.7.- Sistema de unidades de medida

Los resultados se presentan en el sistema internacional y en una combinacion de

los sistemas métrico e inglés, por costumbre en el area de trabajo.
3.5.- Enumeracion Y Descripcion De Las Opciones De Suministro De Co2

Se consider6 para todas las opciones los siguientes parametros: presion,
temperatura, flujo volumétrico de CO2 a inyectar y produccion del pozo establecidos
en la base y premisas de disefo. En el anexo D se presenta el diagrama de flujo de
proceso para cada opcion.
3.5.1.- Opcion N° 1: Suministro de CO2 por proveedores
3.5.1.1.- Mddulo de almacenamiento y gasificacion

El CO2 requerido para la inyeccion es suministrado por los proveedores en

estado liquido y es almacenado en tanques, posteriormente se somete a un proceso de

gasificacion para luego pasar a la etapa de inyeccion.
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3.5.1.2.- Mddulo de inyeccidn

Este modulo esta conformado por el compresor y el calentador. El CO2
proveniente del sistema de gasificacion es succionado por un compresor reciprocante
para elevar la presion de 142,7 a 18027 kPa (6 a 2.600 psig). Posteriormente se
calentard el CO2 hasta alcanzar la temperatura de 477,6 K (400 °F).

Con estas condiciones de presion y temperatura el CO2 sera inyectado al pozo
RM-25 hasta completar el ciclo de inyeccion (10 dias). Posteriormente el pozo entra
en un proceso de remojo para producir un intercambio de calor en el yacimiento y

empezar la etapa de produccion.

3.5.1.3.- Mddulo de produccion

Este modulo esta conformado por los procesos de separacion, bombeo y la
transferencia de los liquidos hacia la estacion de flujo Santa Rosa 6 (SREF-6). Una
vez completado el tiempo de remojo se inicia la etapa de produccion, la corriente
multifasica del pozo es enviada a la estacion de flujo Santa Rosa 6 (SREF-6) hasta un
separador de prueba para realizar el proceso de separacion gas-crudo y contabilizar la
produccion de gas. Posteriormente el gas es medido e incorporado al sistema de
recoleccion de la estacion y el liquido es transferido a un tanque para su medicion y

posterior transferencia a la estacion de flujo Santa Rosa 6 para su tratamiento.
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3.5.2.- Opcion N° 2: Extraccion del CO2 de la corriente de gas del campo Santa
Rosa

3.5.2.1.- Médulo de endulzamiento

El flujo volumétrico de gas requerido para la extraccion de 113,3 Mmced (4
MMpced) de CO2, esta en el orden de los 3,39 MMmced (120 MMpced) a 8.575,1
kPa (1.200 psig) y 320,65 K (117,5 °F). La corriente de gas se puede tomar de la
produccion del campo Santa Rosa, la cual se enviaria a una planta de endulzamiento
donde se removera el CO2 que posteriormente es enviado a la etapa de inyeccion. El

gas residual es incorporado al sistema de transmision del campo Santa Rosa.

3.5.2.2.- Mddulo de inyeccidn

El CO2 extraido en la planta de endulzamiento pasa al proceso de compresion
para elevar la presion de 142,7 a 18.027 kPa (6 a 2.600 psig), con el fin de garantizar
las 17.338,2 kPa (2.500 psig) en el cabezal del pozo. Posteriormente se calentara el

CO2 hasta alcanzar la temperatura de 477,6 K (400 °F) en el cabezal del pozo.
Con estas condiciones de presion y temperatura el CO2 es inyectado al pozo

RM 25 hasta completar el ciclo de inyeccion (10 dias). Finalmente el pozo entra en

un proceso de remojo y produccion.

3.5.2.3.- Mddulo de produccion

En este modulo la filosofia de operacion que se visualizo es igual al médulo de

produccion de la opcion anterior.
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3.5.3.- Opcion N° 3: Considerando el CO2 del gas de cola de proyecto en

ejecucion

En ésta opcion se considera la corriente de CO2 proveniente del gas de cola del

proyecto Etano.
3.5.3.1.- Modulo de inyeccion

El CO2 proveniente del gas de cola del proyecto Etano a nivel de 8.575,1 kPa
(1.200 psig), pasa al proceso de compresion hasta alcanzar la presion necesaria que
garantice 17.338,2 kPa (2.500 psig) en el cabezal del pozo. Seguidamente la
corriente de CO2 se somete a un proceso de calentamiento hasta elevar la temperatura
al nivel que permita asegurar los 477,6 K (400 °F) en el cabezal del pozo.

Con éstas condiciones de presion y temperatura el CO2 es inyectado al pozo
RM-25 hasta completar el ciclo de inyeccion (10 dias), luego el pozo entra en remojo
y produccion.

3.5.3.2.- Mddulo de produccion

El médulo de produccion mantiene la filosofia de operacioén que se visualizo en

las opciones anteriores.

3.6.- Evaluacion De Las Opciones De Suministro De Co2

3.6.1.- Suministro del CO2 por proveedores

Se consulto la disponibilidad diaria de CO2 a los proveedores nacionales

(AGA, BOC Gases y PRAXAIR), obteniendo respuesta solamente la empresa
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PRAXAIR, indicando la disponibilidad de producir 10 toneladas diarias adicionales
para el proyecto, lo cual equivale a 5,7 Mmced (0,2 MMpced) de CO2, existiendo un
déficit con respecto al requerimiento de CO2 para la prueba piloto de 190 toneladas

diarias.

La capacidad de almacenamiento requerida para garantizar la operacion durante
los 15 dias de inyeccion es de 3.000 toneladas y la capacidad de almacenamiento de
los proveedores existente en Venezuela es de 220 toneladas incluyendo 140 toneladas

disponibles en Colombia pertenecientes a PRAXAIR.

El suministro de CO2 es en estado liquido a 1.825 kPa y 208,15 K (250 psig y -
85 °F), en consecuencia se incurre en costos adicionales para el proceso de
gasificacion del CO2. Adicionalmente el sistema es vulnerable a las eventualidades

que puedan presentarse a nivel de transporte terrestre.

Para realizar el proceso de compresion se evaluo la posibilidad de alquiler de
compresor, realizando la consulta a varias empresas especialistas (Halliburton,
Schlumberger, Hanover, Universal, entre otras) sobre la disponibilidad del alquiler de
un compresor con capacidad de comprimir una corriente de CO2 en el rango de 84,9
a 113,3 Mmced (3 a 4 MMpced) con una pureza en el orden del 98 por ciento molar
desde 142,7 kPa (6 psig) hasta aproximadamente 8.375 kPa (2.600 psig),
manifestando las cincos empresas consultadas que el compresor requerido no esta

disponible.

3.6.1.1.- Ventaja

De existir la posibilidad de obtener todo el volumen de CO2 requerido, no se
requiere infraestructura para obtener el flujo volumétrico para el proyecto y permitiria

decidir a mediano plazo la aplicabilidad de la masificacion del proyecto.
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3.6.1.2.- Desventajas

La produccion de CO2 a nivel nacional e internacional estd comprometida
con las empresas de produccion de alimento, de hielo seco, etc.

Se incurre en costos adicionales para la gasificacion del CO2.

3.6.2.- Extraccion de CO2 del gas del campo Santa Rosa

Se realizo la consulta a diferentes empresas (CONARE, PROPAK, TECNA,
entre otros) para el alquiler de los equipos mayores asociados a los modulos
contemplados en el proyecto (endulzamiento, compresion y calentamiento). Dichas
empresas no poseen disponibilidad de equipos para la aplicacion especifica, lo que
implica la construccion de dicha planta bajo las premisas establecidas para el

proyecto.

La empresa Venergy de Venezuela suministré una oferta para alquiler de los

equipos mayores estableciendo un tiempo minimo de alquiler por 24 meses.

3.6.2.1.- Ventajas

Suministro continuo y seguro de un flujo volumétrico de 113,3 Mmced (4

MMpced) de CO2.

Decidir a mediano plazo la aplicabilidad de la masificacion del proyecto.

Compromiso de 8,49 MMmced (300 MMpced) de gas para el afio 2013.

Experiencia operacional en la corporacion.
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3.6.2.2.- Desventajas

Procura de equipos mayores, ya que no existe disponibilidad en el mercado para

su alquiler.

3.6.3.- Suministro de CO2 por proyectos en ejecucion

Se requiere la puesta en marcha de las facilidades de endulzamiento a nivel de
8375 kPa (1.200 psig), contemplado en el proyecto Etano y las facilidades para el
manejo y la compresion del CO2 por parte del proyecto AGLA, para disponer de los
113,3 Mmced (4 MMpced) de gas 4acido (con un minimo de 94 por ciento de CO2)

requeridos en por la planta piloto.

3.6.3.1.- Ventajas

Suministro continuo y seguro de un flujo volumétrico de 113,3 Mmced (4

MMpced) de gas acido (con un minimo de 94 por ciento molar de CO2).

Menor requerimiento de infraestructura de superficie para la implementacion de

la prueba piloto, en consecuencia menor inversion.

3.6.3.2.- Desventajas

Desfase de los 8,49 MMmced (300 MMpced) de gas comprometidos para el

afio 2013, debido a la fecha establecida para el inicio del proyecto Etano.
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3.7.- Seleccion De La Opcién De Suministro De Co2
3.7.1 Evaluacion de opciones

Las distintas opciones evaluadas para el disefio de la infraestructura requerida
por la planta piloto para la inyeccion ciclica de CO2 supercritico en el pozo RM-25
del campo Santa Rosa, se analizaron de manera cualitativa desde el punto de vista
técnico. Este andlisis se realizd utilizando una matriz de evaluacion que tomod en
consideracion los siguientes criterios de seleccion:

3.7.1.1.- Criterios de seleccion

Seguridad y ambiente. Considera el grado o el nivel de seguridad integral en las

instalaciones, personal a terceros y al ambiente.

Flexibilidad operacional. Considera la estabilidad de la operacion y

adaptabilidad a condiciones variables. Facilidad de operar las instalaciones.

Mantenibilidad. Considera la facilidad y factibilidad de ejecucién de

actividades de mantenimiento, para incremento de confiabilidad operacional.

Confiabilidad. Estd asociado a la continuidad de las operaciones, con menor

requerimiento de mantenimiento e incidencia de fallas.

Constructibilidad. Esta relacionado con la facilidad de implantacion.

Disponibilidad del CO2. Evalta el suministro de CO2 para cada opcion,

considerando que la entrega debe ser segura y continua.
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Experticia operacional. Considera la practica en la operacion, mantenimiento y

tecnologia de la infraestructura.

Tiempo de ejecucion. Define el tiempo de implantacion de la obra durante las

fases de ingenieria de detalles, procura y construccion.

Dependencia de otros proyectos en ejecucion. Considera el tiempo de

culminacién de otros proyectos.

3.7.1.2.- Procedimiento para la evaluacion

Se asigno una escala de medicién para comparar cada parametro entre si y

obtener el peso ponderado de cada uno.

La escala de medicion utilizada en grado de importancia es la siguiente:

Alta 4 puntos
Mediano 3 puntos
Baja 2 puntos
Ninguin 1 punto

Para obtener el peso ponderado de cada parametro, al finalizar la comparacion
de los pardmetros entre si, se suman todos los valores correspondientes al mismo
parametro y este es el resultado de la ponderacion (fig. 3.1). Posteriormente estos
valores son llevados a una escala del 1 al 10, donde 1 es el pardmetro que obtuvo

menor puntuacion y 10 el de mayor puntuacion.
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Se realiz6 una evaluacion en forma objetiva de cada opcion con respecto a cada

uno de los pardmetros establecidos, utilizando la siguiente escala de evaluacion:

No apropiado (1)
Medianamente apropiado (2)
Bueno 3)
Muy bueno 4
Excelente (5)

Luego se procedi6 a calcular la calificacion alcanzada por cada opcion. Esta
calificacion resulta de la sumatoria de la multiplicaciéon del valor en la escala de

evaluacion dado a cada opcion (del 1 al 5) para cada parametro por el peso ponderado
(del 1 al 10).

Calificacion Total =) P x EE

Donde, P=Peso (1 al 10)

EE = valor en la escala de evaluacion (1. no apropiado, 2.medianamente

apropiado, 3. bueno, 4. muy bueno y 5. excelente). Finalmente se selecciona la

opcion que resulte con mayor puntuacion.
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3.7.1.3.- Construccion de la matriz de evaluacién

Con base en el procedimiento explicado en el punto anterior se construyo la
matriz de evaluacion para las opciones consideradas para el proyecto. La fig. 3.1

corresponde a la matriz de evaluacion técnica realizada.

De acuerdo a la matriz se visualizd que la opcidon que presenta mayor puntaje
es la opcion N° 2 “Extraccion de CO2 de la corriente de gas del campo Santa Rosa”
con 143 puntos seguida de la opcion N° 3 “Suministro del CO2 del gas de cola de
proyectos en ejecucion” con 137 puntos. La planta piloto se visualizara con la opcion
N° 2 motivada que el criterio de seleccién con mayor peso en estos momentos es el de
disponibilidad de CO2, por la necesidad de obtener los resultados de la prueba piloto
con el fin de decidir la aplicabilidad de la masificacion del proyecto, la cual aportaria

un volumen de §,49 MMmced (300 MMpced) a la produccion de Distrito Gas

Anaco.

MATRIZDE EVALUACION DE OPCIONES

OPCIONES PARA OBTENER EL CO2 REQUERIDO POR LA PLANTA

PROYECTO: PILOTO

RESPONSABLE

CRITERIOS DE EVALUACION

GRADOS DE IMPORTANCIA

. . 4 Alto 3 Mediano
A |Seguridad y Ambiente A 5 Bl A N
B [Flexibilidad operacional 1) 4A 3A
¢ |Mantenibilidad 3B A —A
3C 2B - 3A
D iabili 2¢C
Confiabilidad ) 3F 3B 3A
E |Constructibilidad T 3F -5 2C — 5 2A
F |Disponibilidad del CO2 2E 2D 21 8
6 |Experticia Operacional SFE 3E 2E " 2D
H [Tiempo de Ejecucion 2G I 3F
| |[Dependenciade Otros Proyectos en Ejecuciéon 2!
I H G F E D C B A
MATRIZ DE | RESULTADO DE LA PONDERACION 9 2 2 21 4 8 7 16 25
OPCIONES [ Peso 1 AL 10 4 1 1 8 2 3 2 6 10 | ToTAL
5 3 3 1 3 2 3 1 3
1 |Opcién N°1: Suministro del CO2 por proveedores 91
20 3 3 8 6 6 9 6 30
5 3 3 4 3 4 3 3 4
2 |Opcién N° 2: Extraccionde CO2 de lacorriente de gas 143
20 3 3 32 6 12 9 18 40
, |Opcion N°3:CO2 producto del gas de colade proyecto B 2 3 4 4 4 4 4 4 057
AGLA 0 JOSE 250 4 2 3 32 8 12 | 12 | 24 | 40
OPCIONES: 1 NO APROPIADO 2 SUFICIENTE 3 BUENO 4 MUY BUENO 5 EXCELENTE

OBSERVACION: Las opciones seleccionadas técnicamente, son las que estan sobre 75 puntos ponderados

Figura 3.1 Matriz de evaluacion técnica de las opciones de suministro.
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3.8.- Seleccion De La Ubicacion Geogréfica De La Planta Piloto De Inyeccion De
Co2 Supercritico

3.8.1.- Ubicacién del sitio

El campo Santa Rosa, perteneciente al Area Mayor de Anaco (AMA) y que
abarca un arca de 208 km2, se encuentra ubicado en la Cuenca Oriental de
Venezuela, Sub-Cuenca de Maturin, aproximadamente a diez kilémetros al Noreste
de la poblacién de Anaco, perteneciente al estado Anzodtegui en Venezuela. El
campo Santa Rosa forma parte del Area Mayor de Anaco y es uno de los principales
campos que posee mds reservas remanentes. Su columna estratigrafica posee un
espesor aproximado de 10.000 pies, y estda distribuida entre 150 arenas de
hidrocarburo, las cuales se caracterizan por ser productoras de crudos parafinosos y
condensados que presentan relativamente pequefias diferencias laterales o verticales
en gravedad API. Las arenas del miembro verde se caracterizan por la presencia de
lutitas de color gris oscuro, areniscas y lutitas interlaminadas y areniscas de grano

fino a medio, alcanzando un espesor promedio de 1.150 pies.

Las instalaciones estaran ubicadas especificamente en las adyacencias del area
corralito Santa Rosa, pozo RM-25 y estacion de flujo Santa Rosa 6 (SREF-6). Las
coordenadas geograficas y la elevacion media sobre el nivel del mar se presentan en
la tabla 3.1. En el anexo E se presenta el plano preliminar de implantacion de areas

para evaluacion del sitio [36].



Tabla 3.1 Elevacion y coordenadas geograficas (UTM) [36]

Elevacion y Coordenadas Geograficas (UTM)

Modulo Este Norte

Endulzamiento 347.282,74 1.047.225,42
Compresion 347.302,74 1.047.254,87
Pozo RM-25 340.214,00 1.051.342,99

Area corralito
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El 4rea aproximada que se dispone para el posible sitio de implantacion del

modulo de endulzamiento y la unidad de compresion es de 55 x 60 m (3.300 m?) y

esta ubicada en las cercanias de la planta compresora Santa Rosa II (estacion de

valvula corralito), ver figs. 3.2,3.3y 3.4.

La topografia presente en el area es relativamente plana teniendo una pendiente

aproximada de 1,5% y la escorrentia de las aguas de lluvia es por la pendiente natural

del terreno.

En las adyacencias de este sector, se encuentran todos los servicios requeridos

para la implantacion futura de los equipos, como lo son agua de servicios, energia

eléctrica, gas combustible y aire para instrumentos [36].
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Figura 3.2 Area corralito-A[36]

Figura 3.3 Area corralito-B[36]
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Figura 3.4 Area corralito-B[36]

Area pozo RM-25

El 4rea aproximada del posible sitio para el calentador es de 10 x 10 m (100

m?) en el area del pozo RM-25 ( fig. 3.5).

El pozo posee el acceso vial en granzén natural y la escorrentia de las aguas de
lluvia, es por la pendiente natural del terreno. No hay ningin suministro de servicio

para los posibles equipos a implantar en esta area[36].
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Figura 3.5 Area pozo RM-25[36]

Area estacion de flujo Santa Rosa 6 (SREF-6)

En la estacion Santa Rosa VI (SREF-6) se dispondrd de un tanque de
almacenamiento (existente) y un separador bifasico. No se requiere instalacion de
bombas de transferencia de crudo ya que el desalojo del mismo se hara a través de

vaccum (fig. 3.6) [36].

Figura 3.6 Area separacion y almacenamiento [36]
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3.9.- Seleccion De La Tecnologia De Endulzamiento

En la seleccion de la tecnologia de endulzamiento, se consideraron los

siguientes aspectos:

Tecnologias que sean aplicables para las condiciones (presion, temperatura,

contenido de CO2) del gas de alimentacion.

Tecnologias que permitan obtener las condiciones de salida especificadas en

las bases de disefio.

Tecnologias con mayor selectividad al CO2.

3.9.1.- Alternativas de endulzamiento a evaluar

Alternativa N°1: absorcion con solvente quimico (Alcanolamina).

Alternativa N°2: absorcion con solvente quimico (Solucion K2CO3).

Alternativa N°3: procesos con membranas.

3.9.2.- Metodologia de evaluacién

Durante la evaluacidon técnica de las alternativas se analizaron una serie de

parametros a los cuales se les asign6 pesos ponderados con la finalidad de obtener un

puntaje total que permita establecer cual de las alternativas cubre los requerimientos.

A continuacion se sefiala la metodologia ejecutada para obtener la matriz de

evaluacion de las alternativas planteadas anteriormente:
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Definicion de los parametros de evaluacion en base a los aspectos mas

resaltantes.
Asignacion de ponderacion a los parametros de evaluacion comparandolas entre
ellas en una escala de importancia de tal forma de minimizar la subjetividad en la

matriz de evaluacion.

Se establecié una escala de evaluacion para definir el comportamiento de cada

alternativa respecto al parametro de evaluacion analizado.
Evaluacion parcial en cada alternativa con respecto al pardmetro analizado. Esta
se obtuvo al multiplicar el peso asignado a cada parametro, por la calificacion

alcanzada dentro de la escala de medicion.

Seleccion de la mejor alternativa (seleccionando la que obtenga mayor

puntuacion).

Los parametros considerados para la evaluacion de las alternativas planteadas

son los siguientes:

A.) Condiciones de CO?2 a ser inyectado al pozo

Presion y temperatura.

Pureza del CO2.

Contenido de otros contaminantes.

Contenido de H20.
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B.) Presencia de proveedores o representantes nacionales

Si el fabricante tiene representantes y talleres especializados locales o

nacionales.

Tiempo de respuesta en asistencia técnica.

Apoyo en el pre-arranque y arranque de la planta.

C.) Facilidades en el control del proceso

Rango de medicion para todas las variables involucradas.

Confiabilidad de la tecnologia aplicada.

Precision en la medicion.

D.) Constructibilidad

Grado de complejidad de la instalacion.

Disponibilidad de espacio.

E.) Flexibilidad

Rango de trabajo de la tecnologia

F.) Impacto ambiental
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Degradacion del ambiente

G.) Requerimientos de servicios industriales

Electricidad, etc.

H.) Experiencia operacional y mantenimiento

Complejidad de operacion.

Complejidad del mantenimiento.

Frecuencia de mantenimiento.

Experiencia operacional de la tecnologia.

I.) Seguridad industrial

Seguridad de las instalaciones.

Resguardo del personal.

Para la asignacion de los pesos a cada uno de los pardmetros a evaluar, se

procedio como se indico en el procedimiento para la evaluacion de las alternativas de

suministro del CO2, explicado en la seccion 3.7.1.2 [36].

A continuacion se presenta la matriz de evaluacion técnica generada para la

seleccion de la tecnologia de endulzamiento (fig. 3.7).
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Matriz de Evaluacidn Técnica
PROYECTO: PLANTA PILOTO DE INYECCION CICLICA DE C0Z SUPERCRITICO
CRITERIDS DE EVALUACION GRADCS DE MPORTANCIA
A Condiciones de COZ a ser inyectado al pozo a . .
b ¥ 1
8 Presencia de proveedores o representantes nacionales| - N 2 0a g
0 3
c Facikdades en el control del proceso - = =
Constructibidad IE iF u
D 3 o b ™
& r
g [Flexibisdad = e -
41
g [impacto amblental = % ~
S de senacies industnales & -
G Requenmiento = g ",.-"
H |Expenencia operacional y mantenimiento e
4
i Segundad industrial
i [ G ¥ 1 ] c B A
RETLATADE D L% PORDERACION 8 14 2 k] 15 [] 9 2 13
ST IS IR INEE Peso 13 10 533 [ 466 [ 067 0 | 6 | 2 [ 3 |06 ]335 [fom |
q ARernativa N*1; Absorcion con solvente quimico 5 § ! 4 5 4 4 . §
(Alcanotamina) ees [ oo |26 | @ ] B 12 | 268 | 2Es | s
2 ARernativa N°2: Absorcidn con solvente quimico s 1 b 4 4 § ;2 § §
(Solucin K2C03) asps [1ome [2e8 | &0 | 2 [ w 12 | 3 [ 2 [was
H 5 [ & 4 & 4 '] £
3 |Aernativa N*3: Procesos con membranas
wes | 23 |28 | & | 2 8 12 | 288 | 285 [ 1eee
CASOS: 1HO APROPIADO 2 SUFNGENTE J BUEND 4 MUY BUEND 5 EXCELENTE

Figura 3.7 Matriz de evaluacion técnica de las alternativas de tecnologia de

endulzamiento.

Como resultado obtuvo el primer lugar, la alternativa N°1: “Absorcion con
solvente quimico (alcaloamina)”, resultd ser la opcidn mas favorable técnicamente,
con 181,96 puntos. Entre las aminas disponibles en el mercado se escogid la amina
metildietanolamina activada (MDEA") para el proceso de endulzamiento, ya que se
estima que es una combinacion de MDEA (metildietanolamina) al 80 por ciento con
DEA (dietanolamina) al 20 por ciento y a la cual se le agrega aditivos (inhibidores,

antiespumantes y anticorrosivos) que perfeccionan la calidad del solvente.
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3.10.- Disefio De La Infraestructura Requerida Por La Planta Piloto

Una vez seleccionada la opcion N°: 2 “Extraccion del CO2 de la corriente de
gas del campo Santa Rosa”. La cual considera la construccion de un modulo de
endulzamiento, un compresor y facilidades para el manejo de las corrientes de gas
acido (alto contenido de CO2) y gas residual, surgio la necesidad de plantear las

siguientes bases y premisas de diseno de la infraestructura asociada:

Tabla 3.2 Bases y premisas de disefio

Parametros

Duracion de la Inyeccién 20 dias Te’m_peratura de Inyeccion 400
Méaxima. (°F)
Duracién del Remojo 15 dias Caudal de Inyeccion de CO, 3a4
(MMPCED)
Numero de Ciclos 6 Pureza del CO, (% molar) 94 a 100
Estimados
6 ciclos x 75 dias
Duracion de la Prueba c/u= 15 meses Contenido de H,S (ppm, vol) <100
aprox.
Duracmr_w’del pozo en 40 dias Contenido de Cl y N, (% molar) <4
Produccion
PreS|o.n’MaX|r.na de 2500 Contenido de Agua (% molar) <4
Inyeccioén (psig)

3.10.1.- Condiciones climéticas del campo Santa Rosa

Temperatura minima absoluta: 288,15 K (59 °F).

Temperatura maxima absoluta: 315,37 K (108 °F).

Temperatura minima promedio: 290,93 K (64 °F).
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Temperatura maxima promedio: 307 K (93 °F).

Temperatura promedio: 300,9 K (82 °F).

Humedad relativa minima: 13.

Humedad relativa maxima: 100.

Humedad relativa promedio: 84.

Pluviosidad media: 1200 mm/afio.

Pluviosidad maxima: 1600 mm/afio.

Velocidad del viento promedio: 3,6 m/s (13 km/h).

Direccion del viento: NE.

3.10.2.- Procesos

Para el disefio de los equipos, prevalecen las propiedades y caracteristicas de

los gases producidos en el campo Santa Rosa.

Con la capacidad de separacion disponible en la estacion de flujo Santa Rosa 6
(SREF-6), se manejara la produccion esperada (7 MMPCED y 16 BND) del pozo
RM-25.
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Se utilizard las facilidades de interconexion en la estacion de valvula del
corralito de Santa Rosa, para la alimentacion del médulo de endulzamiento y retorno

del gas residual.

La composicion del gas de alimentacion al modulo de endulzamiento, sera el
resultado de la mezcla de los gases de los campos: Santa Rosa, la Ceiba, Quiamare y
Tacata a nivel de 8.375 kPa (1.200 psig). Dichas corrientes del campo Santa Rosa se
mezclaran en la estacion de valvula conocida como el corralito Santa Rosa y los gases
de los campos La Ceiba, Quiamare y Tacata se mezclan antes de ser transferidos por

el gasoducto La Ceiba — Santa Rosa II.
Las caracteristicas fisico-quimicas principales, asi como la caracterizacion de
las corrientes de gas asociadas al area de corralito Santa Rosa y al gasoducto La

Ceiba — Santa Rosa II, se indican en las tablas 3.2 hasta la 3.6.

Tabla 3.3 Caracteristicas del gas del area corralito Santa Rosa

Temperatura K (°F) 322 (120)
Presion kPa (psig) 8.375 (1.200)
Fluyjo MMmced [MMpced] 19,5 (690)
Peso molecular 21,54

Factor de compresibilidad (Z) 0,8




Tabla 3.4 Composicion del gas del area corralito Santa Rosa

H20 0,0011 0,0014
Nitrogeno 0,0026 0,0020
CO2 0,1096 0,0537
H2S 0,0000 0,0000
Metano 0,5878 0,7893
Etano 0,1109 0,0795
Propano 0,0882 0,0431
i-Butano 0,0261 0,0097
n-Butano 0,0198 0,0073
i-Pentano 0,0156 0,0047
n-Pentano 0,0098 0,0029

Continuacion. Tabla 3.4 Composicion del gas del area corralito Santa Rosa

n-Hexano 0,0149 0,0037
Benzeno 0,0010 0,0003
n-Heptano 0,0047 0,0010
Tolueno 0,0016 0,0004
n-Octano 0,0031 0,0006
E-Benzeno 0,0002 0,0000
m-Xylene 0,0009 0,0002
n-Nonano 0,0014 0,0002
n-Decano 0,0006 0,0001
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Tabla 3.5 Caracteristicas del gas del gasoducto la Ceiba - Santa Rosa II

Temperature K (°F) 305,4 (90)
Pressure kPa (psig) 8375 (1200)
Volumen MMmced [MMpced] 1,1 (40)
Peso molecular 21,62
Factor de compresibilidad (Z) 0,74

Tabla 3.6 Composicion gas del gasoducto la Ceiba - Santa Rosa II

H20 0,0000 0,0000
Nitrogeno 0,0035 0,0027
CO2 0,0786 0,0386
H2S 0,0000 0,0000
Metano 0,5812 0,7832
Etano 0,1178 0,0847
Propano 0,1105 0,0542
i-Butano 0,0345 0,0128
n-Butano 0,0373 0,0139
1-Pentano 0,0141 0,0042
n-Pentano 0,0086 0,0026
n-Hexano 0,0062 0,0016
Benzeno 0,0000 0,0000
n-Heptano 0,0045 0,0010
Tolueno 0,0000 0,0000
n-Octano 0,0029 0,0006
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E-Benzeno 0,0000 0,0000
m-Xyleno 0,0000 0,0000
n-Nonano 0,0002 0,0000
TOTAL 1,0000 1,0000
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Tabla 3.7 Caracterizacion de la mezcla de gas del corralito Sta. Rosa y La

Ceiba (saturada).
Temperatura K (°F) 320,7 (117,5)
Presion kPa (psig) 8.375 (1.200)
Flujo MMmced [MMpced] 3,39 (120)
Peso molecular 21,55
Factor de compresibilidad (Z) 0,796

Tabla 3.8 Composicion de la mezcla de gas del corralito Sta. Rosa y La Ceiba

(saturada)

H20 0,0015 0,0018
Nitrogeno 0,0026 0,0020
CO2 0,1079 0,0528
H2S 0,0000 0,0000
Metano 0,5872 0,7885
Etano 0,1113 0,0797
Propano 0,0894 0,0437
i-Butano 0,0266 0,0098
n-Butano 0,0207 0,0077
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1-Pentano 0,0155 0,0046
n-Pentano 0,0097 0,0029
n-Hexano 0,0145 0,0036

Tabla 3.8 Composicion de la mezcla de gas del corralito Sta. Rosa y La Ceiba
(saturada)

Benzeno 0,0009 0,0002
n-Heptano 0,0047 0,0010
Tolueno 0,0015 0,0003
n-Octano 0,0031 0,0006
E-Benzene 0,0002 0,0000
m-Xyleno 0,0009 0,0002
n-Nonano 0,0013 0,0002
n-Decano 0,0005 0,0001
n-Cl1 0,0001 0,0000

La presion de entrada al mdédulo de endulzamiento estara regida por la presion

operacional en la estacion de valvula Corralito de Santa Rosa.

3.10.3.- Electricidad

Se asume disponibilidad en la fuente de suministro eléctrico del complejo Santa

Rosa.
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3.10.4.- Criterios de disefio de tuberias de proceso.

La velocidad maxima en cabezales no debera exceder la velocidad de erosion,

estimada segun la siguiente ecuacion:

Ve =

C
I
Donde:

Ve = velocidad erosional del fluido (pie/s).

C = constante empirica (100 para servicio continuo y 125 para servicio no

continuo).

p = densidad de la mezcla gas/liquido a la presion y temperatura de operacion

(Ib/pie3).

La caida de presion recomendada para gas en tuberias se muestra en la tabla 3.8
y se tomé de las tablas descritas en el manual de disefio “célculo hidraulico de
tuberias” PDVSA N° LTP 1.5 y la guia dimensionamiento de tuberias de proceso
PDVSA N°90616.1024.
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Tabla 3.9 Caidas de presion recomendadas para gas y vapor

Rango de presiones Caida de presion maxima (psi) / 100 pie
P> 500 2,0

200< P <500 1,5

150 <P <200 0,6

50<P <150 0,3

0<P <50 0,15

3.10.5.- Metodologia para la evaluacion hidraulica de las lineas de transferencias

Se efectuaron visitas al area operacional donde se realizo el levantamiento de la
distancia desde el corralito de Santa Rosa hasta el pozo RM-25, con el objeto de
determinar los didmetros de la tuberia de transferencia del gas de alimentacion desde
el corralito del campo Santa Rosa hasta el médulo de endulzamiento, la tuberia de
transferencia del gas residual desde el médulo de endulzamiento hasta el cabezal de
recoleccion y la linea de transferencia del gas acido (con alto contenido de CO2)

hacia el pozo RM-25.

Se realizaron sensibilidades de didmetro hasta obtener las condiciones de
operacion dentro de los rangos establecidos en las Normas de PDVSA. Es decir, con
base en los resultados obtenidos con el simulador PIPEPHASE, se determiné los
diametros que permiten velocidades del gas y caidas de presion dentro del rango
establecido en las Normas “Dimensionamiento de tuberias de proceso” PDVSA N°
90616.1024 y “Célculo hidraulico de tuberias” PDVSA N° LTP 1.5. En la tabla N°

4.9 se presentan los resultados obtenidos.
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3.11.- Calculo de parametros para el disefio del médulo de endulzamiento
1.) Se establecen los parametros de proceso para la amina seleccionada
(MDEA) (ver seccion 3.9.2) que se emplearan para el disefio del modulo de

endulzamiento de acuerdo a las siguientes tablas:

Tabla 3.10. Concentracion de la solucion y cantidad de gas acido removido [29]

SOLUCION CONCENTRACION GAS ACIDO REMOVIDO
DE AMINA (% p/p) pie3/gal m3/litro
MEA 25N 15-20 % 3-4 0,02 — 0,03
DEA 2,5N20-30% 3-4 0,02 — 0,03
DGA 6,0 N 50 —70 % 5-6 0,04 — 0,05
SULFINOL Hibrido 50 — 70 % 5-6 0,04 — 0,05
MDEA+ 3, 4N 45-55% 3,850 0,029
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Tabla 3.11. Parametros utilizados para el disefio recomendados por la GPSA

[37]
PARAMETROS EVALUADOS MDEA
Gas 4acido absorbido/volumen de amina (PCN/gal) 3-7,5
Gas acido absorbido/mol de amina (mol/mol) 0,2-0,80
Moles de gas acido residual presente en la solucion/mol de amina 0,005 - 0,01
pobre (mol/mol)
Gas 4cido en la solucidn rica/mol de solucién rica (mol/mol) 0,2-0,81
Concentracion de la solucion amina-agua en % en peso de amina. 40 - 50
Carga de calor del rehervidor (Btu/gal de solucion pobre) 800 - 900
Temperatura promedio en el rehervidor (°F) 230-270
moles de vapor/moles de gas acido
250
|_— 5,00
240
_—] . 2,00
230 /,/ — =
(I;c:_ 220 /'/ /// ,/; i:gg
& 210 _— L //// /,/ 0,75
g ~ " —1 — /’/
— —
180 ////
1
170
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22

Presion, psig

Figura 3.8 Relacion de reflujo vs. Py T en la seccion del tope del regenerador

[29]




178

Asumiendo:

Un valor de 3,4 Ibmol MDEA/mol de gas 4cido (tabla 3.10).

Concentracion de 50 % p/p amina y agua (tablas 3.10 y 3.11).

Concentracion de gas acido en la amina pobre de 0,005 moles de gas (tabla

3.11).

Se requiere calcular:

Moles de gas en el sistema (nt):

0 - volumen _

' 379,495pie’ / Ibmol x tiempo (3.1)
120x10° pie’ lbmol kgmol

n, U PIe =13.175220% _ 5.961,6- 910

379,495 pie® / Ibmol x 24h

Moles de gas 4cido presente en el gas de alimentacion.

Considerando el porcentaje de CO2 presente en la mezcla de los gases del

campo Santa Rosa (tabla 3.7) y suponiendo 3 ppm,v de H2S.

xY =

= nt componente (3 2)

n Componente

Sustituyendo se tiene:
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Ibmol CO, kgmol CO,

Neo, =13.175,2x0,0528 = 695,65 =314.8

IbmolH,S kgmol H,S

nst =13.175,2X3X1076 20’0395 :1’8X10—2

L : n n
Donde los moles totales de gas acido es la sumatoria de =~ “C2y S

Ibmol CO, Ibmol H,S Ibmol kgmol

=695,5 =314,7

n = 695,65 +0,0395

t gas acido
Moles de gas acido a ser removido:

Tomando en cuenta el requerimiento de 113,3 Mmced (4 MMpced) de gas
acido en el rango de 94 a 100 por ciento molar CO2, y asumiendo una remocion del

100 por ciento molar, entonces:

4x10° pie’

remene €92 379,495 pie® / Ibmol x 24h

N kgmol CO,

— 439,18 =198,7

Luego:

, . . n . .
Los moles de gas acido a ser removido (' t7), seria la sumatoria de los moles de

CO2 + H2S.

Ibmol 1992 kgr;:ol

Ny =439,18+0,0395 = 439,2195
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Composicion de amina pobre en la entrada del absorbedor.

Para MDEA se tiene (tablas 3.10 y 3.11):

N Componente = Nremovido del componente X 0,005 x 3,4 = (3.3)

lbmolMDEA
11bmol gas acido (3.4)

NMDEA = ntr x3,4

Sustituyendo se tiene:

Ibmol CO, kgmol CO,

Neo, = 439,18 0,005 x 3,4 = 7,466 =338

Ibmol H,S kgmol H,S

Ny s =0,0395%0,005x 3,4 = 0,0005 =0,00025

Ibmol < 3.4 lbmol MDEA
h " 11bmol gas acido

nMDEA = 439,21

=1493,32 M%EA —675,7 kgmolMDEA

WMDEA = Nypea X PM yipga = (3.5)

Wnoes = 149332 PMOIMDEA g g IDMDEA
h Ibmol MDEA
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Whibe = 177.944,49“’MTDEA _gos1g ke MDEA

Para (% p/p ) por cada IbMDEA se debe tener una IbH20
Como se esta trabajando con un 50 % p/p, entonces:

V.VHZO = V.VMDEA = 177.944,491bl\/1iA

Donde:
W H20 =NH,0 *PMH,0 (3.6)
Entonces:
HaO = W H20
Y PM
H20 (3.7)

Sustituyendo se tiene:

177.944,49 IbH,0

h
Mo = =9.878
18,015 0.0

Ibmol H,O

Ibmol H,O kgmol H,O

=4.469,5
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Tabla 3.12. Estimacion de la composicion de la solucion que entra al

absorbedor.

Componente Lbmol/hora Fraccion molar
H20 9.878 0,868101
MDEA 1.493 0,131242

CcOo2 7,47 6,5616x10-4
H2S 0,000549 4,824947x10-8
Total 11.378,4 1

Tasa de circulacion de la solucion de MDEA- Agua

Primeramente se calcula la tasa masica y la tasa volumétrica

Donde:

molesde gasacidoa removerx 3,4 x PM, ...

W MDEA =
- (3.8)
439,2129 fomol 3,4 lbmol MDE.A x1 19,16“’“101&EA
- Ibmol gas acido Ibmol MDEA
WMDEA = 03
1b kg

Waea =355.888,9-=161.0357-=



g, = tasa masica de solucion de MDEA
sol densidad solucion x 3.600 s

355.889IbMDEA/h  _ 1,5pie3/s=0,0434m3/s

Js0l = 64,553Ib/ pie*x3.6005

Luego se tiene:

Tasa de circulacion de la MDEA (t)

7,480520gal " 60s

t =
1 Ipie’ I min

sol

3
{ =153 pie « 7,5 gal y 60's _
S Ipie>  Imin

t = 687,35 gpm = 156,11 m>/h

Carga calorifica del rehervidor

Asumiendo:

Incremento de temperatura de la solucion en el rehervidor

206-F—— 250 °F

Q =WmDEAX Cp x AT
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(3.9)

(3.10)

(3.11)
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Btu kJ

Ib MDEA B (250°F - 200° F)=8.363.391 — - =B823.845

Q =177.944 x 0,94
h [b°F

Solucién que sale del absorbedor y entra al regenerador.

El CO2 que contiene la solucion es igual al que mantiene al salir del

regenerador mas el que retira del gas acido.

Tabla 3.13. Estimacion de la composicion de la solucion que entra al

regenerador
Componente Ibmol/hora Fraccion molar
H20 9.877,57 0,835840
MDEA 1.493,32 0,126365
CO2 446,64 3,779518x10-2
H2S 0,000549 4,645635x10-8
Total 11.817,54 1

Valor aproximado de la fraccion molar del CO2 en el tope de la torre de

regeneracion (CO2 + vapor de H20)

439,1801bmol CO»/h
yco, =( : o2 =0,4958

446,646+ 439,180)1bmol CO,/h (3.12)
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Moles de vapor que dejan la torre

439,180 Ibmol CO»/h _§85.801 Ibmol — 400.8 kgmol
0,4958

Moles de agua que se vaporizan

Ibmol kemol
D110 vaporn = 885,80(1 — 0,4958) = 446,62036 bmol _ » 5 o kemo
Calor de vaporizacion de agua
Qo = 446,62 22MMH20 07018 1b}§uo x 18,0151;13}1% -
2 mottia (3.13)
Q. =7.805.938,06°M _g235701
h h
Calor de reaccion del CO2
o _ 446,64 10m0lCOy o Bru . 1bCOy
€Oz b COZ Ibmol CO2 (3.14)

QRCO2 = 15.525.422% = 16.380.187,3%

Carga calorifica del rehervidor
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Qren = Qumpea + Quyy 0 +Qco, (3.15)

Qre, =8.363.391+7.805.938+15.525.422 =

Quen =317x107 2 334107 kTJ

Célculo del didmetro del absorbedor

Se requiere el caudal, factor de compresibilidad (Z) y el volumen del gas a
condicion de operacion. Para el célculo de Z se utilizé el simulador Gasnet. La
composicion del gas utilizada se tomo6 de la tabla 3.7.

Datos:

Temperatura (t) = 117,5 °F.

Presion (P) = 1.200 psig.

Volumen minimo estimado = 98 MMPCED.

Resultado:

7= 10,8294

Caudal en condiciones de operacion (QCO):
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_ (V)P NZ)Tep)

Q= =

P (T Pop) (3.16)
0 - (98x10° pie® (14,7psia)(0.829411)579,67°R) _ 127 P _aegem’

o (520°R )(1214,7psia (86400s) ST s 7 s

TR GASHEL para Wintows

i CARACTER SEPARADORES TUBERIAS
REDES " CALCULO Tiempo venteo
CERRADAS FLASH Ec WALWORTH
kcars IMEHE S11LIAD ¢
ORIFICIO 1174000 F L3 020z %
coe: 5
H2s:

Frnsitn 12000000 Ipem 2018 %
Grovedad sspechon. 0437 noony %

DENSIDAD DE | :
Uouoo | Unkdndos | | el

|| Temparsains seudocrica: £a750? T
BR2.374 tpom
Wl Factor sodnnce 0048

Eruaciones para calcular Z por
Van dar Uanls:
Mndlich Kwong

Soave. Redlich Kvomg:
Peng Robinson

¥ Abu-Kammen -

arne
all=Taburough

de todss Lam scuscioness

HENNNMENN NN

- U, mz9a11
= 0827150

l"i Ingenieros Consultores y Asociados, C.A. (ICONSA)
Marcias J. Martinez

Figura 3.9 Calculo del factor de compresibilidad

Para determinar la velocidad el gas dentro del absorbedor se siguen las
instrucciones de la fig. 7,9 del manual de la GPSA, segun las cuales la torre de
absorcion se calcula con el 60 o 80 por ciento de la velocidad que se obtendria dentro
del separador. En la misma se presentan los valores de “K” recomendados para el
dimensionamiento de un separador (Metodologia tomada del libro de endulzamiento

del Prof. M. Martinez).
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Donde:
Densidad del gas (pg): (3.17)
Py 1214,7 psiax22,3 1b/lbmol

~0,8294x10,73 psia pie3/Ibmol°R x577,1°R
_ .3
pg =5,271b/pie
Velocidad méxima permisible de la solucién amiga — gas (Vgt).

Pl ~ Py
Py

Vi =K

gt
(3.18)

Donde:
Pl = densidad de la amina = 64,93 Ib/pie3 tomado del simulador Hysys.

P9 = densidad del gas

Sustituyendo:

6493527 _ capie_( om

Vg =0,314x0,6
5,27 s s



A _ QCO _
g vV -
gt
12.7Pi¢"
A, =—3—=20,047pie’
0,632

S

D= 4% 20,047 _ 5,5pie=1,67m
3,1416

Calculo del didametro del regenerador

.3
439,180l 379 495 P1€ L p

_ h Ibmol
Qe 3.600s

N agua = 446,60 ———2— :

vaporiza

. 3
_ 446,62x379,495 — 47,08 pie

Qw 3.600 s

Caudal total en estado gaseoso
Vgt = Q g + QW

3

. 3
Vg =9338 = 2,64
S S

=1,33—
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(3.19)

(3.20)

(3.21)

(3.22)
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El calculo del area del regenerador se obtuvo con la suma de las aéreas para el
gas y liquido. Técnica comun es asignar velocidad de 0,3048 m/s (1 pie/s) al vapor
del recipiente y 0,0762 m/s (0,25 pie/s) al liquido que cae por los bajantes (se debe

garantizar entre el 10 y 20% del area total para los bajantes)

- 3
93,4 ¢
A, = —Ies = 93,38 pie” = 8,68 m>
| P1e
S (3.23)
)
p = 23380 6 g0 pic?
D= 4x A B
n (3.24)

Do |[#xU6723 5 e=3.718m
3,1416

3.12.- Consideraciones Para El Diseno

Contemplar que la temperatura de la solucién que entra al absorbedor llegue de

261 a 264 K (10 a 15 °F) por encima de la temperatura de entrada al sistema.
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A medida que aumenta la relacion de reflujo (R), la cantidad de agua
condensada que regresa al regenerador es mayor, lo cual indica que se debe extraer
mas calor por el condensador y para mantener el equilibrio energético en la torre,

agregar mas calor en el rehervidor.

Para la regeneracion de las aminas formuladas se recomiendan razones de
reflujo de 0,75 a 5 adimensional. De acuerdo a la fig. 3.8 para una presion de 142 kPa

(6 psig) se tiene 1,25 moles de H,O/mol de gas acido.

En la linea de vapor que va del tope del regenerador al condensador, el rango de
temperatura va desde 361 a 372 K (190 a 210 °F). por debajo de esta temperatura, la
cantidad de vapor generado es insuficiente para lograr un fraccionamiento apropiado

y puede aparecer una corrosion severa.

Cuanto mas se precalienta la amina rica mediante la recuperacion de calor de la
amina pobre, es menor la cantidad de calor que se debe agregar al rehervidor en el
proceso de regeneracion. El intercambiador debe ser disefiado para lograr una

aproximacion de la temperatura de no mas de 272 a 278 K (30 a 40 °F).

La amina rica entre a la torre por debajo del punto de burbujeo.

La amina pobre, sale del regenerador con 0,05 moles de gas acido por mol de
amina, y la amina rica sale del fondo de la torre de absorcion con 0,30 moles de gas

acido por mol de amina.

La temperatura de la solucion en el rehervidor esté en el punto de burbujeo de
la solucion y con la concentracion especificada. Ejemplo: 390 K (242 °F) para la

MDEA 50% p/p.
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3.13.- Montaje de la simulacion de la planta piloto de inyeccién ciclica de CO,
supercritico, con el empleo del programa de simulacion HYSYS de Aspentech.

La aplicacion HYSYS es un software avanzado de modelaje de procesos en
estado estacionario de propodsito general empleado para modelar sistemas tales como,
plantas compresoras, sistemas de endulzamiento, separacion en estaciones de flujo,

sistemas de almacenamiento, sistema de enfriamiento, deshidratacion, etc.

Se realizo6 la simulacion del proceso de endulzamiento de gas natural
(eliminacion parcial del didéxido de carbono), utilizando el simulador HYSYS (fig.
3.10). La absorcion del dioxido de carbono (CO,) del gas natural inicialmente se llevo
a cabo en una torre de diez platos tedricos, utilizandose como absorbente una
solucion de metildietanolamina (MDEA) al 50 por ciento en peso. Se trabajé con una
mezcla del gas asociado al area de corralito Santa Rosa (GAS-SR-1200) y del gas
manejado por el gasoducto La Ceiba — Santa Rosa 2 (informacion tomada de la
ingenieria conceptual del proyecto) con el proposito de poder comparar los resultados
obtenidos. Adicionalmente por comodidad se nombraron las corrientes y equipos

con los nombres asignados en la ingenieria conceptual del proyecto.

HYSYS Upstream Option
for Asset Wide Modeling

HYSYS

Version 3.2

i

Figura 3.10. Software de simulacion HYSYS Vs. 3.2
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La presente seccion tiene como objetivo mostrar algunas de las caracteristicas
del ambiente de simulacion utilizado, a fin de proporcionar una visibilidad acerca del
manejo de informacion requerida para lograr el disefio requerido. Claramente, esta
seccion no es suficiente para utilizar el simulador, para esto existe manuales
especializados. El contenido de este apartado simplemente ilustra algunos puntos
importantes de la metodologia aplicada con el manejo del ambiente de HYSYS,

ilustrando brevemente el procedimiento del montaje de la simulacion.

HYSYS es un programa interactivo que difiere de la mayor parte de los
simuladores interactivos en dos aspectos principales. En primer lugar cuenta con la
estructura para interpretar los comandos en forma interactiva, es decir, ejecutarlos en
el momento que recibe la informacion. Por otro lado Hysys cuenta con la capacidad
de ejecutar todos los calculos relacionados con las modificaciones de cualquier punto
del proceso en forma bidireccional, es decir, tanto para los procesos subsecuentes

como para los predecesores.

El ambiente de Hysys esta compuesto por cuatro interfases. El primero de estos
se denomina PFD (Process Flow Diagram), cuya funcion es permitir al usuario
construir la topologia del proceso que desea simular. Asimismo existe el libro de
trabajo (Workbook) el cual es una coleccion de hojas de céalculo las cuales despliegan
la informacion del proceso de forma tabular. La vista propiedades que consiste en una
coleccion de paginas que contienen informacidn acerca de los objetos que constituyen
el proceso. Por ultimo existe la vista de resumen, la cual despliega una lista de las
corrientes y los modulos considerados. Una de las ventajas de este sistema es que se
pueden tener abierta dos de estas interfases simultaneamente, lo que facilita el
trabajo, sin olvidar que los cambios realizados en cualquier vista se reflejan de

inmediato en las otras tres.
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Para iniciar una simulacion nueva el primer paso es la seleccion del método de
propiedades y la definicion de la base de calculo. Para tal efecto se emplea el
administrador de base del sistema (fig. 3.11), en el cual el usuario define el paquete
de prediccion de propiedades que desea utilizar como base de calculo para la
simulacion en turno. Existe un amplio conjunto de opciones para la seleccion del
paquete de prediccion de propiedades, la mayoria permiten utilizar una ecuacion de
estado como base y calcular propiedades mas especificas con ayuda de correlaciones

basadas en el principio de estado correspondiente.

Motivado que el proceso de estudio es de endulzamiento del gas natural, en este
caso es necesario agregar dos listados de componentes, asignandole al Component
List -1 el paquete de propiedades Amine Pkg-KE y al Component List -2 el paquete
de propiedades Peng Robinson, para calcular el equilibrio liquido-vapor (figs. 3.11 y
3.12 se observa el procedimiento). En este mismo punto de la simulacion se eligen
los componentes que participardn en el proceso, en esta parte quedan definidos todos
los productos y reactantes involucrados. A continuacion se describe brevemente los

pasos seguidos:

Inicialmente se agregan dos bases de datos o listados de componentes como se

observa en la fig. 3.11.

Figura 3.11 Seleccion de los componentes 'y método de prediccion



195

En la pantalla “Component list view”, se selecciona cada listado de componente
y se agrega los compuestos quimicos que conforman las corrientes del proceso, de
acuerdo a los andlisis cromatograficos utilizados en la ingenieria conceptual del
proyecto.

Posteriormente se elige la pestafia Fluid Pkgs, donde se establece el tipo de
paquete de propiedades de cada listado de componente “Component List -1 y

Component Lis -2 (figs. 3.12 y 3.13).

=3 PLANTA PILOTO DE INYECCION CICLICA DE COZ SUPERCRITICO.HSC - HYSYS 3.2 - [... [ ][B]RX]

o Fie Edt Bass Took Window Help =
Ernironment: B

Dzd 4 8 « Mode: Steady State

Themaodynanmic Models for Agueous Amines 5 olubons:

Fropeiy Packags Fites & KerlEivenbeng
= Al Types ™ LiMathes
 EO0Ss

" Acinvity Models Vapce Phase Model
i~ Chao Seade Model: ~ jdaal

" Wapour Peezs Model: & Hondd

T Miscelansous Types

gt |
'11 WView
™ Set Up [ Parameters | Bina Coctts | StabTest | Phase Dider | Fns | Tabuder | Hotes |
[ Deiots || Mame |Basi Froperty Fig Amire Prig - KE Edt Fropesties

Figura 3.12 Definicion del paquete de propiedades para el Component List -1
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»3 PLANTA PILOTO DE INYECCION CICLICA DE CO2 SUPERCRITICO.HSC - HYSYS 3.2 - [... & 3|
o Fle Edt Basis Toos Window Hebp -
D@ 4 ° s S
Property Package Selection E0% Enthaipy Meshod Speciication
Gragion Sheed a | Prepedy Package Fle W Egaation of State
Kibak Do el i
Lee-Kmler-Plockes ~ EQS: Robinson Options
Magues ™ Aty Modsh £
— € Chao Seader Modes AL
Neotec Black 0d ™ Vapou Press Models { B
~ Miscebaneous T
il W UseEDS Densty
o — 7 SaoohLiqud Denty
Advanced Themodmamics
Component Lint Sebecion I
(s =11 ==a [ COMThema Fooein |
e
Set Up | Pasameters | Binary Costfs | StabTest | Phase Osder | Founs | Tabudes | Motes |
Diedetn E Kame EME Property Fig PengRiobnaon Edt Properte:

Figura 3.13 Definicion del paquete de propiedades para el Component List -2

Posteriormente se valida que cada listado cuente con el numero de

componentes y paquete de propiedades necesario (fig. 3.14).

»3 PLANTA PILOTO DE INYECCION CICLICA DE CO2 SUPERCRITICO.hsc - HYSYS 3.2
File Edit Basis Tools Window Help

DR 4| 34

* Simulation Basis Manager

~Cugrent Fluid Packages Flowsheet - Fluid Pkg Associations
Basis-] __ NC: 23 PP: &mine Pkqg - K View... Flowsheet Fluid Pkg To U:
Bass2 NC:22 PP: PengRobinson = T Caes e =
Delete

Copy

Default Fluid Pkg Basis-1 -

Components  Fluid Pkg:l Hypotheticals J Oil Manager l Reactions ] Component Maps l UserProperty |

Enter Simulation Environment....

Figura 3.14. Simulation basis manager
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Observacion: Los componentes y paquetes de propiedades seleccionados

pueden ser modificados posteriormente.

Una vez seleccionado los paquetes de propiedades, se ingresa al ambiente de
simulacion del Hysys, al hacer clic en el boton “Enter Simulation Envoronment”

(figs. 3.14 y 3.15).

AR
mialy
B

E
i3

-

1S Ee;

Figura 3.15. Ambiente de simulacion

Se selecciona o crea un sistema de unidades; para este trabajo se cred un

sistema producto de la combinacion de los sistemas métrico e inglés.

Gamdaier Vismalies [Fepusy [Fiee [ Ao | Hameme [ Divgms [ Ty Sy |
Finpe Praderercm S Licagel Frmbwesrece et

Figura 3.16. Seleccion o creacion de sistema de unidades
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Se construye el esquema del proceso en estudio a partir de la pantalla
“Simulation enviroment” y la paleta, donde se introduce las corrientes de materia y se
seleccionan los equipos asociados al proceso de endulzamiento. La paleta se divide en
cuatros secciones, en la primera se disponen de las corrientes de materia (color azul)
y energia (color rojo), en la segunda se ubican los equipos de separacion,
transferencia de calor, presion, reactores. En la tercera se hallan los equipos de

transferencia de masa y en la cuarta se encuentran las operaciones logicas. La ventana

indicada es presentada como fig. 3.17.

Se seleccionan las corrientes y los equipos a simular trasladandolos desde la
paleta hasta la pantalla de disefio. En cada corriente y equipo se deben especificar
unos parametros o condiciones minimas para que estén definidos y lograr la
convergencia del proceso. HYSYS posee un cdédigo de colores que indica la
condicién de las corrientes y los equipos, es decir, en las corrientes cuando convergen
ocurre un cambio de color azul celeste a azul marino y en los equipos de color rojo a

gris con bordes negro.
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Figura 3.17. PFD para introduccién de corrientes y equipos
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Se establece las condiciones de la corriente identificada con el nombre corralito

de Santa Rosa, La Ceiba y Agua de Saturacion (fig. 3.18).
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Figura 3.18. Introduccion de las condiciones y composicion para cada

corriente

Culminado la introduccién de los parametros y composicion automaticamente

va convergiendo cada corriente, como se observa en la siguiente figura.
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Figura 3.19. Convergencia de las corrientes de alimentacion y saturacion

A continuacidon se muestra la ventana del PFD a medida que se avanzaba con

las conexiones.

Se procede a representar el absorbedor con los datos que previamente se
calcularon (ver seccion 3.11), tales como: tasa de circulacion de la solucion de la
amina (MDEA) - agua, diametro, composicion de la soluciéon de amina pobre
(corriente N°16) y los datos asumidos como: la temperatura de la corriente de amina

pobre (327,6 K 6130 °F) y diferencial de presion (135,8 kPa 6 5 psig).

El flujo volumétrico de gas necesario para obtener 84,9 — 113,3 Mmced (3 - 4
MMpced) de gas acido con un minimo de 94 por ciento molar CO,, esta en el orden
de 3,39 MMmced 6 120 MMpced asumiendo que la remocion del CO; no sera del
100 por ciento y se estimo considerando el porcentaje molar de CO; (5,28%) de la
mezcla de los gases producidos en el campo Santa Rosa y La Ceiba. De igual forma

se tomo como base para la evaluacion hidraulica realizada.
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(e

Figura 3.20. PFD a medida que avanzaba la construccion del proceso
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Figura 3.21. Introducciéon de datos en el absorbedor

La simulacion del proceso se realizoé con una eficiencia de uno (1) en los platos
de las columnas (fig. 3.22), por tal motivo el nimero de platos son teodricos. Con
relacion a los platos reales, estos se determinaran una vez conocida la eficiencia del

tipo de plato que se utilizara de acuerdo al fabricante.

Después de representar la valvula (VLV-100), el tanque de venteo (V-120) y el
intercambiador de amina rica/pobre (E-110), como se observa en la fig. 3.23, se

incorpora el regenerador con los datos calculados en la seccion 3.11.
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Figura 3.22. Introduccion de eficiencia en los platos del absorbedor
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Figura 3.23. PFD cuando se representa el regenerador
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Figura 3.24 Introduccién de datos en el regenerador

En la fig. 3.24., se observa las ventanas donde se identificaron las corrientes de

materia y energia, se introdujeron los valores de presion y temperatura asumidas en
el reherbidor y condensador, el volumen del gas de cola esperado y la relacion de
reflujo asumida de acuerdo a las presiones y temperatura en el tope de la torre

temperatura esperada en el tope de la columna de
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regeneracion y el diametro del regenerador. Sin embargo, para lograr la convergencia

del regenerador se debe especificar o fijar minimo dos parametros.

La eficiencia en los platos del regenerador es de uno (fig. 3.25), por tal motivo
el nimero de platos son tedricos. Igual que en el absorbedor, los platos reales se
determinaran una vez conocida la eficiencia del tipo de plato que se utilizara de

acuerdo al fabricante.
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Figura 3.25 Eficiencia en los platos del regenerador

Posteriormente se representa el mezclador, enfriador y la bomba como se

muestra en la fig. 3.26.
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Figura 3.26. Introduccién de mezclador, enfriador y la bomba

Introduccion de operaciones logicas (fig. 3.27), en este caso para garantizar que

la solucion de amina pobre entre al absorbedor con 260,9 K (10 °F) por encima de la

temperatura de la corriente de alimentacion.
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Figura 3.27 Introduccion del set-2
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El requerimiento es similar al de un proceso con recirculaciones. Para llevar a
cabo esta funcidn existe un modulo especifico (reciclo). Este modulo lleva a cabo las

iteraciones necesarias para actualizar los valores de la simulacion, aplicando el

método de Wegstein.
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Figura 3.28 Introduccion del reciclo

Una vez incluido todos los equipos, corrientes y operaciones logicas se tiene el

esquema como se muestra en la fig. 3.29.
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Figura 3.29 Esquema de proceso antes de lograr la convergencia

A continuacién es necesario alimentar los parametros requeridos

para la

ejecucion de los balances de materia y energia. Una vez que se llena la informacion

necesaria para cubrir los grados de libertad del proceso, Hysys

ejecuta

automaticamente todas las operaciones necesarias y resuelve la simulacion (fig. 3.30).

HAF HH DAP

==

Figura 3.30 Proceso de endulzamiento

En las tablas 4.3 y 4.4 se indican los resultados que se desprenden del uso de

HYSYS como herramienta de calculo.



209

3.14.- Normas Y Especificaciones

Durante la evaluacion de las opciones se aplicaron las siguientes normas y

especificaciones de PDVSA:

Procedimiento de ingenieria PDVSA N° L-TP 1.5 “Calculo hidraulico de

tuberias”.

Guia de ingenieria PDVSA N° 9616.1.024 “Dimensionamiento de tuberias de

proceso”.

PDVSA L-TP 1.1 “Preparacion de diagramas de procesos”.
3.15.- Elaborar Las Conclusiones Y Recomendaciones

En esta fase se procedid a realizar las conclusiones y recomendaciones,
basandose en los aspectos importantes para el disefio de la planta piloto, como
también de los analisis de la informacién obtenida.
3.16.- Redaccion Del Trabajo Especial De Grado

En esta etapa se procedio a organizar y transcribir la informacion obtenida de

las etapas anteriores, mds la presentacion audiovisual de todo el trabajo realizado,

desde su visualizacion hasta su desarrollo final.



CAPITULO IV

DISCUSION DE RESULTADOS

4.1.- Discusion De Resultados
4.1.1.- Evaluacion De Las Opciones De Suministro De CO;

Se analizaron varias opciones para el disefio de la infraestructura requerida por
la planta piloto para la inyeccion ciclica de CO; supercritico en el pozo RM-25 del
campo Santa Rosa. Las opciones estudiadas son las siguientes:

Opciéon N° 1: Suministro de CO; por proveedores

Ventajas

CO; producto de un tercero, evita la construccion de un modulo de

endulzamiento en la infraestructura de la planta piloto.

Simplificacion de las actividades de ingenieria y construccion.

Menor costo en inversion de infraestructura.

Desventajas

No hay disponibilidad a nivel nacional del flujo volumétrico de 113,3 Mmced

(4 MMpced) CO;requerido para el proyecto piloto.
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Dependencia de proveedores para el suministro continuo y seguro del flujo

volumétrico CO,.

Aumento en la concentracion de contaminantes en la producciéon del campo.

Impacto en el C.O.S.R (Centro Operativo Santa Rosa) ante el aumento de la

concentracion de CO,.

Opcion N° 2: Extraccion del CO; de la corriente de gas del campo Santa Rosa.

Ventajas

Suministro continuo y seguro de un flujo volumétrico de 113,3 Mmced (4

MMpced) de CO,.

Arranque planificado de la prueba piloto para el afo 2013.

A nivel de la industria se dispone de personal capacitado para llevar a cabo el

proyecto.

Desventajas

Mayor costo en la inversion de la infraestructura de la planta piloto.

No se dispone de informacion detallada sobre los posibles impactos en el
C.0.S.R (Centro Operativo Santa Rosa) ante un aumento de la concentracion de

CO,.

Opcidon N° 3: Considerando el CO, del gas de cola de proyecto en ejecucion
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Ventajas

Mayor confiabilidad en flujo volumétrico de CO,.

Aprovechamiento del CO; removido en el proyecto Etano.

Reduccién de la inversion para la planta piloto.

Desventajas

Dependencia de la implantacion del proyecto Etano.
4.1.1.1.- Opcidn seleccionada

De acuerdo a la matriz de evaluacion aplicada para la seleccion técnica de las
opcion de suministro de CO,, se visualizd que la opcién que presenta mayor puntaje
es la opcion N° 2 “Extraccion del CO; de la corriente de gas del campo Santa Rosa”
con 143 puntos seguida de la opcion N° 3 “Considerando el CO, del gas de cola de
proyecto en ejecucion” con 137 puntos (fig. 3.1).

Alternativas de endulzamiento analizadas

Se analizo la tecnologia de endulzamiento mas apropiada que permita obtener
las condiciones especificadas en las bases de disefio. Durante la evaluacion técnica de
las opciones se analizaron una serie de parametros a los cuales se les asignd pesos
ponderados con la finalidad de obtener un puntaje total que permita establecer cual de

las opciones cubre los requerimientos.

Las alternativas de endulzamiento evaluadas son las siguientes
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Alternativa N°1: absorcion con solvente quimico (Alcanolamina).

Alternativa N°2: absorcion con solvente quimico (Solucién K,COs).

Alternativa N°3: procesos con membranas.

De acuerdo a la matriz de seleccion técnica de la tecnologia de endulzamiento,
se selecciond la opcion N°1 “Absorcion con solvente quimico (Alcanolamina)” con

181,96 puntos (fig. 3.7).

Con la tecnologia seleccionada se garantiza una buena remocion del CO, del
gas natural, ya que es efectiva en corrientes de gas con bajas concentracion de COx.
Esta tecnologia es aplicable, para condiciones de temperatura 283,15 a 338,7 K (50 a
150 °F) y presion 202,65 a 10.342 kPa (atm a 1.500 psig), rango que abarca las
condiciones de la alimentacion (1.200 psig y 120 °F) de gas requerida para el modulo
de remocion de CO,. Adicionalmente existen plantas similares, lo que facilita la

asistencia de proveedores en nuestro pais.

4.1.2.- Disefio de la capacidad del modulo de endulzamiento

4.1.2.1.- Casos de disefno

Se plantearon cinco casos para analizarlos en conjunto y compararlo con el caso
N°6 que es el que representa los resultados de la ingenieria conceptual del proyecto
contratado por PDVSA. Para efecto de la evaluacion de los parametros principales de
disefio, se parte de la recomendacion de la GPSA (Engineering Data Book). Los

resultados se muestran en la tabla 4.3.
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Los casos de disefio se plantearon con el propdsito de seleccionar el caso que
simule la operacion optima para el disefio del mdédulo de endulzamiento de la planta
piloto de inyeccion ciclica de CO; supercritico. Se evaluaron los casos obedeciendo a

las siguientes premisas:

Se utilizo6 el paquete de aminas del simulador HYSY'S, basado en el modelo de
Kent-Eisenberg para el médulo de endulzamiento, conjuntamente con la ecuacion de

Peng-Robinson.

El gas de alimentacion sera la mezcla del gas asociado al area del corralito

Santa Rosa y del gas manejado por el gasoducto La Ceiba - Santa Rosa II.

Suministro continuo y seguro de un flujo volumétrico de 113,267 Mmced (4

MMpced) de CO,.

Tasa de circulacion de la metildietanolamina activada (MDEA™) con un 0,50

fraccion en peso de la amina en solucion.

Para el anélisis de los cinco casos planteados en este trabajo, se conservo
constante: el volumen del gas de alimentacion 3,39 MMmced (120 MMpced), presion
de entrada 8.375 kPa (1.200 psig), temperatura de entrada 320,7 K (117,5 °F), el
flujo volumétrico de la solucion de MDEA — Agua utilizada fue de 2.611,93
litros/min (690 gpm), el diametro del absorbedor 1,83 m (6 pie), el didmetro del
regenerador 3,66 m (12 pie), la presion del gas acido de 142 kPa (6 psig) y una
temperatura promedio en el rehervidor de 388,7 K (240 °F).

Se aplicaron los pardmetros de procesos recomendados por la GPSA para el
disefio del modulo de endulzamiento y la relacion de reflujo vs. P y T en la seccion

del tope del regenerador, recomendados en el libro de endulzamiento del Prof. M.
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Martinez y por la empresa Union Carbide. A continuacién se muestran la tabla 4.1

con los parametros utilizados y la fig. 4.1 con la grafica de la relacion de reflujo.

Gas acido en la amina rica /mol de amina pura 2,24 a 2,99 m?/litros 3 a4

pie*/gal).

Relacion de reflujo en el regenerador (0,75 a 5 adimensional).

La capacidad del médulo de endulzamiento, se sujetara al flujo de gas necesario
para la remocion de 113,267 MMmced (4 MMpced) de CO,, considerando el
porcentaje molar del CO, requerido en el gas de cola (94 — 100 % molar).
4.1.2.2.- Enumeracion de los casos

Caso N° 1. En este caso, se contempla:

A) El absorbedor con siete platos tedricos.

B) El regenerador con seis platos teoricos.

Caso N° 2. En este caso, se contempla:

A) El absorbedor con seis platos teéricos.

B) El regenerador con cinco platos teoricos.

Caso N° 3. En este caso, se contempla:

A) El absorbedor con ocho platos tedricos.
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B) El regenerador con siete platos tedricos.

Caso N° 4. En este caso, se contempla:

A) El absorbedor con nueve platos teoricos.

B) El regenerador con ocho platos teoricos.

Caso N° 5. En este caso, se contempla:

A) El absorbedor con diez platos teoricos.

B) El regenerador con nueve platos teoricos.
4.1.2.3.- Analisis y discusion de los resultados de los casos de disefio

Para efecto del analisis, se parte de la premisa de que se utilizara para el disefio
de la infraestructura de endulzamiento el caso seleccionado, una vez determinado los
pardmetros y variables que afectan el proceso de endulzamiento, segin Ila
metodologia explicada en la seccidon 3.11. A continuacion se presentan los parametros
fijados y los obtenidos en cada caso y seguidamente se analizan los resultados

obtenidos.

Tabla 4.1 Parametros fijados para efecto de las simulaciones del proceso

CASON° 6

PARAMETROS EVALUADOS ~ MDEA  CASON°1 CASON°2 CASON°3 CASON°4 CASON°5  (ING. CONCEP.
DEL PROY.)

Volumen del gas de alimentacion * * * * * *
(Mmced (MMpced) 3,39(120) 3,39(120) 3,39 (120) 3,39 (120) 3,39 (120) 3,39(120)

Flujo volumétrico de solucion
MDEA pobre que ingrasa al 2611,93 (690) | 2611,93(690) | 261193 (690) | 2611,93(690) | 2611,93(690) | 2622,53 (692,8)
absoebedor (litros/min (gpm))

% del CO, presente en los gases,
que salen por el tope del 0,04 ** 0,94 ** 0,94 ¥ 0,94 ** 0,94 ** 0,95 **
regenerador
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* Datos fijados en las simulaciones.

** La planta piloto contempla el pozo RM-25 del Distrito Anaco, para el cual

se determino que el CO, debe tener una pureza entre 94 a 100 % molar.
Para la comparacion de los pardmetros recomendados por la GPSA en relacion
al disefio del mdédulo de endulzamiento, se aplicd la siguiente metodologia; los

resultados se muestran en las tablas 4.2 y 4.3, donde adicionalmente se muestran

otros parametros y datos importantes para el analisis del proceso de endulzamiento.
1. Gas acido absorbido/volumen de amina (pie*/gal)
Donde:
Volumen molar: Vn = 379,495 pie® a condiciones normales.
Volumen de CO; removido: 318,6 Ibmol/h (144,5 kgmol/h).

Flujo volumétrico de solucion MDEA pobre que ingresa al absorbedor: 690

gpm (2611,93 litros/min).

Entonces la cantidad de gas 4cido absorbido por volumen de amina en pie’/gal

_ 318,6 x379,495
60 % 690

=292 pieS/gal



2. Gas acido absorbido/ mol de amina (mol/mol).

3 PLANTA PILOTO DE CO2 - C1 - 50%.HSC - HYSYS 3.2 - [210] [|

™ Fie Edit Simuaton Flowsheet Tools Window Help
~ _ - T o g 2
N E Coaalk = Clow!dd
Worksheet Molar Flows A
o H20 8.2683
Conditions Nitrogen 3.5180e-004
S 02 EE jgg_]
L b H25 TE681e002
Composition Methane 0.43463 |
Ethane 2.9195e-002
KValue Propane 84649003
i rButane 1.2230e-005 |
ARG ) || e 9.0633-006
Notes g] |
Cost Parameters Total [152:31140 kgmole/h

Figura 4.2. Flujo molar de los componentes del gas acido (CO,)

removido+vapor de agua + componentes del gas natural u otros contaminantes.

3 PLANTA PILOTO DE CO2 - C1 - 50%.HSC - HYSYS 3.2 - [16][= J[E

™ File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help

NEE o alk :>@*'¢°$‘§@@‘%3&@

Cost Parameters

Worksheet M'?%_ﬁ
Toluene .6300e-019 |
Conditions n-Octane 5.4138e-037
: E-Benzene 4.2609e-024
gt mXylene 3.2400e-020 |
Composition n-Monane 1.5{‘03&-_03? |
n-Decane 3.3858e-041 |
K Value n_-E1 il 2.9318e-042
. nC12 : -04
User Vanables MDEAmine -J_ﬁﬁ%&-l
Motes 4

Total [5113.34486 kgmole/h

Figura 4.3. Flujo molar de los componentes de la solucion de amina pobre
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_ FluyjoM.CO, R +FlujoM.H,SR
Flujo Molar MDEA

_(144,53+0,017) kgmol/h
665,25 kgmol/h

=0,22

Donde:

R = Removido

Rango recomendado: 0,2 — 0,8

3. Moles de gas acido residual presente en la solucion/mol de amina pobre

(mol/mol)

™ Fle Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help

: . — ‘g v sl
D= Hd '@:“E =X |¥ !@:wmyﬁxg
Worksheet Malar Flows |
: Nitrogen 3.75090e-053
Condtons b B0
; [E] z =
Froperties Methane ] 25298029 |
Composition Ethane 1.1600e-023 |
Propane 4.2034e-031 |
K Value i-Butane 4.9832e-038 |
+ nButane 3.6680e-038
User Vanables TPasiline 1973037
Motes n-Pentane 2.5908e-037
nHexane 6.8752e-029
Cost Parameters | |Bonzene 37083021 |
n-Heplane 1.0530e-036 |
Toluens 1.2412e-018
n-Octane 1.1335e-036
E-Benzene 9.3715e-024
m¥ylene 7.1430e-020
n-Nonane 3.3957e-037
n-Decane i 7.4644e-041 |
nC11 ] 6.463%¢-042 |
nCl2 1.4308e-042 |
MDEAmine 14666
«_|
Tatal E‘HZ?ZBSIJEEI Ibmole.he

Figura 4.4 Flujo molar de los componentes de la solucion de amina pobre



_ Flujo Molar CO, + Flujo Molar H,S
Flujo Molar MDEA

~ (12,5+7,85E-5) kgmol/h
1466,6 kgmol/h

=0,0085

Rango recomendado: 0,005 — 0,01.

4. Gas acido en la solucion rica/mol de solucion rica (mol/mol)

™ File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help
PR U@alk =cioroetl
T e 20 44360
Conditions Mitrogen 7 -
Properties ﬁgg 7 g e
Composition Methane 5.1230
Ethane 0.36253 |
K Value Propane 012709
. i-Butane 2.0252e-003
User Yanables S s 1 4384003 |
Notes iPentane 1.0441e-003
Cost P n-Pentane 6.2770e-004
ost Parameters 8 e, 5.2968e-003
Benzene 1.6041e-002
n-Heptane 1.8353e-004 |
Toluens 8.7344e-003
n-Octane 9.1448e-005
E-Benzene 1.2971e-003 |
m-Xylene 2.6863e-003
n-Nonane 2.6677e-005 |
r-Decane 3.5545e-006
nC11 3.1555e-007
n-C12 7.4584e-008
MDEAmine 665.21
« |
Total |5261.D3039kgmbe}h

Figura 4.5. Flujo molar de los componentes de la solucion de amina rica
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_ Flujo Molar CO, + Flujo Molar H,S
Flujo Molar MDEA

~ (154,12+0,017) kgmol/h
665,21 kgmol/h

=0,23

Rango recomendado: 0,2 — 0,81

5. Concentracion de la solucién amina-agua en fraccion en peso de amina.

File Edit Simulaton Flowsheet Tools Window Help
T4 oy ! — 1y rn b U H
D@ tomalk —ciereoelld
Worksheet Mass Fractions
H20 0.500267
Conditions Nitrogen 0.000000
. co2 0.002575
Properties H25 0.000000
Composition Methane 0.000000
Ethane 0.000000
K Value PBropar-e gﬁJUUOU
; Butane 000000
User Yariables e 0.000000
Notes Pentane 0.000000
Cost Parameters o erkare Loy
n-Hexane 0.000000
Benzene 0.000000
n-Heptane 0.000000
Toluene 0.000000
n-Octane 0.000000
E-Benzene 0.000000
mylene 0.000000 |
n-Nonane 0.000000
n-Decane 0.000000 |
nC11 0.000000
nC12 0.000000
MDE&mine 0.497158
|
Total [1.011100

Figura 4.6. Composicion de la solucién de amina rica de la solucién de amina-



222

0,497 %100 = 50 % p/p

Rango recomendado: 40 — 50
% peso de amina en la solucion

6. Carga de calor del rehervidor (Btu/gal de solucion pobre)

1 DLANTAPILOTODE CO2.- C1- 50%.H5C-HySYS .. (o Bl

* Fie Edt Smuaton Fowsheet Tods Window Hep .8 x
DE R faalk =oiCiee 4
Worksheet | |Stiean Name 1 Energy Stream: E Reboiler E] r)?
= Vapou ! Phase Faclion 0.0000 —
Conditions | rperaue [ 1156 -
: Properties
Propetlies Pressure [kPa) 1865 -
i Mot Flow kgmale/h] 5102 Stream Name E Reboiler
: Mass Flow [kg/h) 1.534e+005 Heat Flow [k)/h] | 4.401e+007
K Ve Stdidea LVl Fowfndh] | 1%§| Ref. Temperature [C) <emply>
User Variables | | Molar Enthay (ki/kgmol] 1.080es ;
Molar Entiopy [k kgmole-C) 1185
Notes Heal Flow [/H] 55084007
Cost Parametess | |Liq Vel Flow @Std Cond [m3/h] 1521
Fii'dPIeckane Basis-1 |
{ »

Figura 4.7 Flujo volumétrico de la solucion amina-agua y calor suministrado al

rehervidor

7

(156,6m> /h) m’ gal

Rango recomendado: 800 — 900.
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7. Temperatura promedio en el rehervidor (°F)

3 PLANTA PILOTO DE CO2 - C1 - 50%.HSC - HYSYS 3.2 - [Column: C-120 / COLZ Fluid Pke: Basis-1 ... [= |[B][X]

T File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help -8 x
~ _ Bz Erwiranrment: Caze [Main)
0= n {‘E # [% =X QO- @ W A tMode: Steady State
Parameters Steady State Profiles S Flaw Basie
Profil [FTAEE] [E Sl v Molar © Mass  Wolume
".J res Stage Pressure Temp Met Liquid | Met 'V apour
Ssliveles 2 [kPa] [C] [kgmalesh] | [kgmoleh] Pressure v, Tray Pesition from Top
Elfieemneics Condenser 0 1427 4056 4423 1533 a
1__Main TS 1 1427 101.5 491 .k L - -
Saler 2_Main TS 2| 1455 10A1 5992 | 6449
203 Phaze 3 Main TS 3 1452 109.9 ROBA G903 s
Ao 4_ManTS | 4 1510 1118 G111 9661 .
8 Main TS ] 1537 1133 h143 1004
B Main TS g 1565 114.4 R167 1041 =
Rieboiler 7 1es[[_TIEE] G102 1085 -
9
Update from Solution | Clear Tray | Clear &ll Trays | Lock | Unlock | Stream Estimates. ..

] Design F‘alametelsl Side Ops JHating J work sheet J Performance J Flowsheet J Reactions J Dynamics J

Delete | Column Environment. . | Bun | Reset | _ [w Update Outletz [ lgnared

Figura 4.8 Temperatura promedio en el rehervidor

Tp = 115,6 °C = 240 °F.

Rango recomendado: 230 — 270.
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4.1.2.4.- Resultados de los casos

Tabla 4.3 Parametros de procesos recomendados por la GPSA Vs. resultados obtenidos por casos
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Continuacion de los resultados de los casos

Tabla 4.4 Variables para la evaluacion del proceso de endulzamiento
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4.1.2.4.1.- Anélisis de los resultados

El andlisis que se obtiene de este trabajo permite hacer los siguientes

planteamientos:

En el caso N° 5 se observa que la temperatura en el plato N° 1 del regenerador
(367,6 K 6 202 °F) es menor que en los casos N° 1, 2, 3 y 4. Esto impone menor

cantidad de fluido de enfriamiento y por lo tanto ahorro importante.

Se observa que la cantidad de CO; recuperado en el caso N°.5 (188,6 kgmol/h 6
415,9 Ibmol/h), es un valor mayor que en los casos N° 1, 2, 3 y 4. Este es un
resultado deseable. Adicionalmente en el caso N° 5 se observa una relacion de reflujo
menor a los casos N° 1, 2, 3 y 4, lo cual significa ahorro desde el punto de vista de
bombeo de reflujo. Una limitacion consiste en el mayor nimero de platos tedricos
con respecto a los casos N° 1, 2, 3 y 4, lo que implica un incremento en la inversion,
sin embargo, esto se contrarresta por el hecho que en este caso N° 5 se obtiene el
volumen de gas acido deseado (113,267 MMmced 6 4 MMpced), valor mayor que en
los casos N° 1, 2, 3 y 4. Por esta razon el caso N°5 se considera técnicamente mas

deseable con respecto a los casos anteriores.

4.1.2.4.2.- Comparacion del caso N°5 con el caso N°6

El caso N° 6 representa los valores que actualmente se estan considerando para
ejecutar el proyecto y los cuales fueron obtenidos de la ingenieria conceptual
contratada por PDVSA a empresas externas. En el anexo F se presentan los
diagramas de flujo de proceso de los modulos endulzamiento y compresion-

calentamiento de los casos comparados.
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Los valores obtenidos en el caso N° 5 de este trabajo reflejan discrepancia
importante con respecto al caso N° 6, de los cuales los mas relevantes son los

siguientes:

Los nimeros de platos tedricos tanto en el absorbedor como en el regenerador,
en caso N° 5 son por lo menos la mitad del caso N° 6. Indicando que el caso N° 5
resultaria mucho mas econémico la construccion del absorbedor y regenerador con
respecto al caso N° 6 (tomando en cuenta el numero de platos), tabla 4.4. En el anexo
G se observa la cantidad de platos empleados para la simulacién del proceso y que
los mismos son tedricos, tanto en el absorbedor como en el regenerador del modulo

de endulzamiento identificado como caso N° 6.

El contenido de moles de gas acido residual, presente en la solucion de amina
pobre que ingresa al absorbedor (contactor) es apreciablemente menor en el caso N° 5
que en el caso N° 6, lo cual demuestra que el proceso de regeneracion de la amina es
mucho mas eficiente en el caso N° 5 que en el caso N° 6 (tabla 4.3). Otra desventaja
que presenta el caso N° 6 con respecto al caso N° 5, se refleja en la temperatura de
salida del gas acido del regenerador, el cual es de 322 K (120 °F) en el caso N° 6y
de 314 K (105 °F) en el caso N° 5. Estos 264 K (15 °F) de diferencia requieren de
mayor esfuerzo de enfriamiento antes de entrar al compresor. De no contemplarse
enfriamiento en el caso N° 6, requeriria de compresores mas costosos para manejar

temperatura en la succion del compresor mas elevada.

Existen algunas ventajas en el caso N° 6 con respecto al caso N° 5. Como son
por ejemplo: un mayor volumen de CO, removido, pero esto representa apenas un 5

por ciento mayor.

El costo de amina seria menor en el caso N° 6 ya que la concentracion es

aproximadamente 8 por ciento menor que en el caso N°5. Sin embargo, en el caso N°
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6 la alta presion de salida 239,2 kPa (20 psig) en el gas acido (CO;) en el tope del
regenerador, conduce a una temperatura de trabajo en el rehervidor de 397,5 (255,8
°F) y que la amina pobre alcance en el caso N° 6 0,0614 mol/mol, sin embargo en el
caso N° 5 se obtuvo 0,0085 mol/mol, lo cual se interpreta que en el caso N° 6
contiene mayor cantidad de CO, residual presente en la amina pobre que viaja al
contactor y una de las posibles causas de este comportamiento se debe que en el caso
N° 6 la temperatura del rehervidor es de 255,8 > 240 °F alcanzado en el caso N° 5, lo
que refleja que en el caso N° 6 parte de la amina se esta degradando. Si se desea
disminuir la presencia de CO, en la amina regenerada, es recomendable disminuir la

presion de trabajo del rehervidor de 25 psig en el caso N° 6 a 8 psig como en el caso

N°S.

En el caso N° 6 la cantidad de Btu requerida es menor, 723 Btu /gal de amina

con respecto a 870 Btu/gal en el caso N° 5.

Otra ventaja importante del caso N° 5 radica en la temperatura promedio del
rehervidor, la cual es aproximadamente 264 K (15 °F) por debajo del caso N° 6,

implicando ahorro de energia importante y mayor duracion de los rehervidores.

En estas comparaciones entre los casos N° 5 y 6, se puede apreciar ventajas
importantes del caso N° 5 con respecto al caso N° 6 y como resultado se selecciona
el caso N° 5 para el disefio del resto de la infraestructura asociada (modulo de
compresion-calentamiento). En el anexo H se presentan los reportes de HYSYS para

el caso N° 5.
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4.1.2.5.- Balance de masa y energia

En el anexo I se presenta el balance de masa y energia del moddulo de

endulzamiento y compresion del caso N°6.

4.1.3.- Descripcion del proceso de endulzamiento simulado

El moédulo de endulzamiento, estd conformado por dos secciones:

Seccion de absorcion del gas acido.

Seccion de regeneracion de la amina.

La capacidad nominal del médulo es de 3,39 MMmced 6 120 MMpced de gas,
con un caudal de recirculaciéon de amina pobre de 2.611,93 litros/min 6 690 gpm
estandar, para la absorcion de componentes acidos (H,S y CO;), mediante el uso de

una solucidn acuosa de MDEA al 50 por ciento en peso.

Seccion de absorcion del gas acido

En esta seccion el proceso se inicia con la entrada de la mezcla de gas
procedente de los gasoductos del area de la estacion de valvulas corralito de Santa
Rosa al depurador de gas V-110 (Anexo F), donde se extraen los liquidos que puedan
estar presentes en el gas. El gas libre de liquidos y solidos, fluye hacia la torre
contactora amina/gas C-110, equipada con 10 platos teoricos, donde entra en contacto
con la solucion MDEA — agua. El gas entra por la parte inferior de la columna y se
pone en contacto en contracorriente con la amina pobre que entra por la parte superior
de la misma, procedente de la seccion de regeneracion de amina, a 8.340 kPa 329 K

(1.195 psig y 133 °F) con un caudal de recirculacion de 2.611,93 litros/min 6 690
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gpm. Alli se produce la absorcion de los gases acidos (H,S y CO,), hasta lograr la
especificacion del producto. El gas dulce o residual, sale por el tope de la torre

contactora C-110 y se envia hacia el area de corralito, en el campo Santa Rosa.

Por el fondo de la torre contactora C-110, sale la corriente de amina rica hacia
la torre de regeneracion de amina. La torre contactora C-110, opera a 8.375 kPa

(1.200 psig) y a una temperatura entre 320,7 a 343 K (117,5y 158,5 °F).

Seccion de regeneracion de la amina.

En esta seccion se regenera la amina rica (en componentes contaminantes), que
en este caso especifico es la MDEA, con una concentracion de 50 por ciento p/p. La
amina rica procedente del fondo de la torre contactora C-110 es enviada hacia el
separador trifadsico V-120, el cual opera a 618 kPa (75 psig) y 338,4 K (1494 °F), y
en donde se separan los hidrocarburos liquidos de la solucion acuosa de amina, asi

como parte de los componentes acidos.

La amina rica fluye hacia el intercambiador de calor E-110, donde se
precalienta hasta 363,7 K (195 °F) con la corriente de amina pobre procedente de la
torre regeneradora de amina (C-120). La amina rica precalentada en el intercambiador
E-110, va directamente a la torre regeneradora de amina C-120 por la parte superior
de ésta. Dicha torre (C-120), opera a una presion de 156,5 kPa (8 psig) y a una
temperatura entre 388,7 a 391,4 K (240 a 245 °F) en el fondo de la misma. El gas
separado en la torre sale por el tope y es enviado hacia un condensador donde se
enfrian los gases acidos de tope (CO,, H,S, trazas de amina) desde 367,6 hasta 313,7
K (202 hasta 105 °F) y se condensa parte de la solucion acuosa de amina. Esta mezcla
biféasica se envia hacia un tanque acumulador de reflujo V-130, que opera a 142,7 kPa
y 313,7 K (6 psig y 105 °F), se separa la solucién acuosa de amina condensada del

gas, la cual se recircula nuevamente a la torre, para enriquecer la corriente gaseosa,
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mediante las bombas de reflujo de amina P-110 A/B, las cuales poseen una capacidad
de 166,7 litros/min (44 gpm), con una presion de succion de 142,7 a 156,5 kPa (6 a
8 psig) de descarga.

Las condiciones operacionales (temperatura y presion) de la torre regeneradora
se mantienen por medio un calentador de fuego directo a gas donde se calienta la

solucion acuosa de amina procedente de la torre regeneradora.

La corriente rectificada (amina pobre), a la cual se le ha extraido el CO,, sale
por el fondo de la torre y se envia hacia el intercambiador de calor de tubos y carcaza
E-110, en donde se enfria parcialmente desde 388,7 hasta 368,7 K (240 hasta 204 °F)

aproximadamente.

Luego la solucion de amina pobre se direcciona al tanque de compensacion de
amina, el cual tiene como proposito almacenar la misma como tanque de
almacenamiento y para la preparacion de la solucién acuosa de amina, cuando se

requiera compensar las pérdidas propias del proceso.

Posteriormente pasa a través del enfriador de amina (E-130) hasta 326,15 K
(127,4 °F) y finalmente es enviada hacia la torre contactora por medio de la bomba de
alta presion P-130 A/B, con un flujo de 2.611,95 litros/min (690 gpm) y una presion
de descarga de 8.340,6 kPa (1.195 psig).

Finalmente se obtienen 113,26 Mmced (4 MMpced) de gas acido con la

siguiente calidad:
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Tabla 4.5 Composicion del gas acido (CO,)

[COMPONENTE [ % masico [ % molar |
H20 0,0229 0,0541
Nitrogen 0,0000 0,0000
CO2 0,9760 0,9436
H2S 0,0001 0,0001
Methane 0,0007 0,0020
Ethane 0,0001 0,0001
Propane 0,0000 0,0000
i-Butane 0,0000 0,0000
n-Butane 0,0000 0,0000
i-Pentane 0,0000 0,0000
n-Pentane 0,0000 0,0000
n-Hexane 0,0000 0,0000
Benzene 0,0001 0,0001
n-Heptane 0,0000 0,0000
Toluene 0,0001 0,0000
n-Octane 0,0000 0,0000
E-Benzene 0,0000 0,0000
m-Xylene 0,0000 0,0000
n-Nonane 0,0000 0,0000
n-Decane 0,0000 0,0000
n-C11 0,0000 0,0000
n-C12 0,0000 0,0000
MDEAmMmine 0,0000 0,0000
[fotaL [ 10000 [ 1,0000 ]

4.1.3.1.- Unidad de compresion

Se requiere que el disefio del mdédulo de compresion sea con el menor nimero
de etapas posible con el objeto de disminuir los costos del proyecto, por lo cual se
establecié como maximo cinco etapas de compresion. La relacion de compresion total
es 18.027,7/142,7= 126,3 (2.614,7/20,7 = 126,3), donde la relacion de compresion

optima para 5 etapas es la raiz quinta de la relacion de compresion total (2,6).



233

La seleccion del compresor se efectio de acuerdo a la grafica de compresores
de la GPSA (Compressor Coverage Chart), donde resulta aplicable tanto los
compresores multietapas reciprocantes como los centrifugos, sin embargo, se
recomienda el uso de los motocompresores reciprocantes por ser mas econémicos y

eficientes a casi todos los rangos de presion y caudales moderados.

Compressor Coverage Chart
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Figura 4.9. Grafica de compresores de la GPSA (Compressor Coverage Chart)

Se intento usar la relacion de compresion optima (2,6) en todas las etapas de
compresion, alcanzéndose una etapa de compresion mas, motivo por el cual se
aumento la razén de compresion desde la 1° hasta la 4™ etapa y se bajo en 5% etapa,
tabla 4.6 cuidando de no obtener niveles de temperatura que sobrepasaban los 449,8
K (350 °F) que usualmente considera la mayoria de los fabricantes de compresores,

como la temperatura maxima aceptable.
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La unidad de compresion esta conformada por cinco unidades de compresion
con capacidad para manejar entre 113,3 Mmced (4 MMpced) de gas 4cido,
correspondientes al requerimiento de inyeccion al pozo RM-25 y elevar la presion de
la corriente, hasta 18.027 kPa (2.600 psig). Cada unidad de compresion incluye cinco

depuradores y cinco enfriadores interetapas.

El flujo de 84,9 — 113,3 Mmced (3 - 4 MMpced) proveniente de mddulo de
endulzamiento pasa a la unidad de compresion en su primera etapa con una presion
de 142,7 kPa (6 psig) y una temperatura maxima de 313,7 K (105 °F), pasando
previamente por el depurador de entrada de esta etapa. En esta fase el flujo de gas
acido es comprimido hasta un nivel de presion de 411,6 kPa (45 psig) y una

temperatura maxima de 429,5 K (313,5 °F).

El flujo de gas es comprimido en la primera etapa es enfriado previamente hasta
una temperatura de 322 K (120 °F) para luego pasar el segundo depurador inter-etapa
y de alli a la segunda fase de compresion donde se incrementa la presion desde 377,1
kPa (40 psig) hasta 997,6 kPa (130 psig) con una temperatura maxima de 429 K
(312,6 °F).

Antes de entrar a la siguiente etapa compresion la corriente es enfriada hasta
una temperatura de 322 K (120 °F) y nuevamente depurado para luego entrar al a
tercera etapa de compresion y ser comprimido hasta alcanzar la presion de 2.962,7

kPa (415 psig) y una temperatura méaxima de 447,9 K (346,5 °F).

Igual que en las etapas anteriores la corriente de gas acido es enfriada hasta una
temperatura de 322 K (120 °F) y de igual manera pasa por el depurador inter-etapa
para luego entrar al la cuarta etapa de compresion donde se incrementa su presion

hasta 8.375 kPa (1.200 psig) y una temperatura maxima de 438,7 K (330 °F).
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En la quinta y ultima etapa de compresion el flujo de gas previamente enfriado
hasta la temperatura de 322 K (120 °F) y depurado es comprimido a hasta alcanzar la
presion de 18.027,7 kPa (2.600 psig) y una temperatura maxima de 387,9 K (238,7
°F).

A continuacién se presenta tabla resumen de resultado (presion de succion,
presion de descarga, relacion de compresion y temperatura de descarga) de las etapas
de compresion, la calidad del gas para inyeccién y eficiencia por etapas de

compresion.

Tabla 4.6 Niveles de presion y temperatura por etapas de compresion

N° Etapas Py (kPa / psig) Py (kPa / psig) R Td (K / °F)

1 142,2/6 411,6 /45 7,5 429,5/313,5
2 377,1/40 997,6 / 130 3,25 429,0/312,6
3 963,1/125 2.962,7/ 415 3,32 4479 / 346,5
4 2.928,2 /410 8.375,0/1.200 2,92 438,7 /330,1
5 8.340,5/1.195 18.027,0 / 2.600 2,17 387,9/238,7




Tabla 4.7 Composicion de la corriente para inyeccion

H,O 0,0024 0,0059
Nitrogeno 0,0000 0,0000
CO» 0,9965 0,9917
H,S 0,0001 0,0001
Metano 0,0008 0,0021
Etano 0,0001 0,0001
Propano 0,0000 0,0000
i-Butano 0,0000 0,0000
n-Butano 0,0000 0,0000
i-Pentano 0,0000 0,0000
n-Pentano 0,0000 0,0000
n-Hexano 0,0000 0,0000
Benzeno 0,0002 0,0001
n-Heptano 0,0000 0,0000

Tabla 4.7 Composicion de la corriente para inyeccion, continuacion

Tolueno 0,0000 0,0000
n-Octano 0,0000 0,0000
E-Benzeno 0,0000 0,0000
m-Xyleno 0,0000 0,0000
n-Nonano 0,0000 0,0000
n-Decano 0,0000 0,0000
n-Cl1 0,0000 0,0000
n-C12 0,0000 0,0000
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Tabla 4.8 Eficiencia por etapa de compresion

" da
PARAMETRO 1°2ETAPADE 2 ETAPA  geaprapa DE 4@ ETAPA DE 5% ETAPA DE

EVALUADO COMPRESION DE  COMPRESION COMPRESION COMPRESION
COMPRESION

Eficiencia (%) 76,8 79,2 76 80,5 92,7

4.1.3.2.- Unidad de calentamiento

Alcanzado el nivel de presion requerido para la inyeccion del CO,, la corriente
calentada en el calentador H-100, de fuego directo a gas, desde una temperatura de
387,9 K (238,7 °F) hasta los 477,6 K (400 °F), posteriormente el CO; es inyectado al
pozo RM-25.

4.1.3.3.- Médulo de produccion

El modulo de produccion conformado por instalaciones de superficie, se
encuentra en la estacion de flujo Santa Rosa 6 (SREF-6). En este modulo se recibira
la produccion esperada del pozo RM-25 en el orden de 2,545 m’/dia y 198 Mmced
(16 BBPD de crudo y 7 MMpced), en el separador gas-liquido V-410 de baja presion
(Las condiciones de operacion deben ser redefinidas luego del estudio final del
comportamiento del pozo). Luego de la separacion, el gas incorpora al cabezal de gas
de 515 kPa (60 psig) existente y el liquido se almacena en el tanque existente T-1694,
con una capacidad nominal de 238,5 m’ (1.500 BBLS). El tiempo de almacenamiento
para la prueba de produccion del pozo RM-25 alcanza para aproximadamente 0.87

dias (21 h), en funcién de la capacidad de trabajo real del tanque de almacenamiento

(T-1694).
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4.1.4.- Dimensionamiento de las lineas de transferencia

Las bases y premisas establecidas para realizar la simulacion hidraulica de las

lineas de transferencia, se encuentran P¢):

Simulador de procesos PIPEPHASE vesion.9.1: se utilizd el paquete de
simulacion con la opcion de calculo Network- Compositional, utilizando el método

Beggs and Brill — Moddy.

Se utilizo la caracterizacion de la mezcla del gas producido en el campo Santa

Rosa y La ceiba.

Capacidad de médulo de endulzamiento: 3,39 MMmced (120 MMpced).

Rango de presion de entrada del Modulo Endulzamiento: 6.858 — 8.375 kPa
(980 — 1.200 psig).

Rango de temperatura del Médulo Endulzamiento: 316,5 — 322 K (110 — 120
°F).

Para el célculo de los didmetros de las tuberias se empleo el siguiente esquema:



4© Gas residual
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Figura 4.10. Diagrama de bloque de la planta’®®

Las longitudes empleadas para el célculo son las siguientes:

Tramo 1 (T1):300 m.

Tramo 2 (T2):120 m.

Tramo 3 (T3):50 m.

Tramo 4 (T4): 11000 m.

Tramo 5 (T5): 50 m.

Tramo 6 (T7): 300 m.

Tramo 7 (T8): 20 m.
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Los tramo 1,3 y 4 se realizo la simulacion con la tuberia aérea. Mientras que en

el tramo 2 se utilizo la tuberia enterrada, por accesibilidad.

El material utilizado visualizado para las tuberias es acero al carbono;
incluyendo el tramo de tuberia que va desde el modulo de compresion hasta el

calentador, la cual se recomienda colocar un aislante para mantener la temperatura

del fluido.

Presion y temperatura de inyeccion de CO; al pozo son: 2.500 psig y 400 °F,

respectivamente.

En base a los pardmetros descritos anteriormente se determinaron los siguientes

diametros y espesores:

Tabla 4.9 Diametro, cedula (schedule) y espesor de los distintos tramos de

tuberia B¢
TRAMO LONGITUDES DIAMETRO CEDULA ESPESOR
(mts) cm (pulg) (Schedule) mm(pulg)

1 300 25,40 (10) 60 12,7 (0.500)
2 120 25,40 (10) 60 12,7 (0.500)
3 50 20,32 (8) 80 12,7 (0.500)
4 11000 10,16 (4) 160 13,49 (0.531)
5 50 10,16 (4) 160 12,7 (0.500)
6 300 15,24 (6) 40 7,1 (0.280)

7 20 10,16 (4) 40 6,0 (0.237)
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La velocidad de la mezcla obtenida con el simulador Pipephase version 9.1
debe ser menor al 60 % de la velocidad erosional calculada de acuerdo al manual de
ingenieria de disefio de PDVSA 90616.1.024 “Dimensionamiento de tuberias de
proceso”; esto para evitar problemas operacionales al enviar el fluido desde un punto

a otro del sistema.

La caida de presion Psi/100 pie de tuberia fue calculado de acuerdo a la
siguientes normas de PDVSA, considerando el fluido a manejar en cada tramo de
tuberia:

4.1.4.1.- Norma PDVSA L-TP 1.5

Criterios para gases (no vapor)

Tipo de Servicio AP (psig/100 Pie)
Nivel de Presion, psig

P> 500 <2

200 <P <500 <15

150 <P <200 <0,6

50<P <150 <0,3

0<P<50 <0,15
Subatmosférica <0,1

Criterios para liquidos (no agua)

Salida fondos de recipientes: < 0,6 psig/100 Pie
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4.1.4.2.- Norma PDVSA 90616.1.024

Criterios para lineas de transferencia

Liquido: Linea de transferencia de 1-3 psig/100 Pie
hidrocarburos
Gas: Linea de transferencia psig/100 Pie

4.1.4.3.- Procedimiento de célculo

Para el calculo de los diferentes tramos de tuberias se requiere el procedimiento

mostrado a continuacion *%):

Se determin6 la velocidad limite de erosion.

Se determind el diametro de tuberia requerido para la transferencia del flujo de
gas proveniente del corralito de Santa Rosa hasta la alimentaciéon del modulo de
endulzamiento (tramo 1), el diametro de la tuberia que va desde el modulo de
endulzamiento hasta el cabezal de gas dulce (tramo 2); los didmetros de las tuberias
que unen el modulo de endulzamiento con el médulo de inyeccion y el tramo que une
el moédulo de inyeccion con el pozo RM-25 (tramos 3 y 4). Ademas se calcularon los
diametros de las tuberias que van desde el pozo al separador (tramo 5) y del separador
al cabezal de recoleccion de gas (tramo 6) y del separador al tanque de
almacenamiento (tramo 7); basdndose en las premisas de velocidad y caida de presion
maximos recomendados, para lo cual se realizara simulacion con el software
PIPEPHASE version 9.1, tomando en cuenta las siguientes consideraciones:

composicion y condiciones del fluido a la entrada de cada médulo y del pozo.
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Se célculo la caida de presion por cada cien pies de tuberia (esto para cada uno

de los tramos simulados).

Con el fin de determinar el didmetro requerido para cada una de las tuberias
necesarias para el proceso de inyeccion de CO, al pozo RM - 25, se verifico que los
perfiles de presion, temperatura, y velocidad erosional cumplan con las premisas
establecidas previamente.

Tabla 4.10 Criterios evaluados %

CRITERIOS EVALUADOS
Didmetro AP (psig/100 pie) Velocidad (pie/s)
Tramo Nor Calculado Erosional Maxi Simulada
(Pulg.)
ma ma
PDVSA
Tramo 1 10 <2 1,96 73,23 43,93 37,73
8
Tramo 2 10 <2 1,90 76,94 45,89 38,63
4
Tramo 3 8 < 0,12 305,80 183.,4 45,44
0,15 80
Tramo 4 4 <2 0,11 28,32 16,99 2,98
2
Tramo 5 4 <2 0,3 40,87 2,922 6,69
Tramo 6 4 0,5 1,88 192,55 115,5 55,88
-2 27
Tramo 7 4 < 0,10 23,52 14,11 1,60
0,6 2
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4.1.5.- Estimado de costo clase V

Se tomod como base para la elaboracion del estimado de costos de inversion, el
listado de equipos y arreglos del proceso de la opcion seleccionada para la obtencion
de 113,3 Mmced (4 MMpced) de gas con un 94 % molar de CO,. Este trabajo

considerard el estimado elaborado en la visualizacion del proyecto (tabla 4.10).
4.1.5.1.- Bases y premisas del estimado de costos

Estimado de costos clase V en orden y magnitud, basado en indicadores de
costos de procura e instalacion de equipos principales de proceso, indicadores de
costos de tuberias, indicadores de costos de instrumentos, derivados de la
visualizacion.

4.1.5.2.- Aspectos importantes

Los factores empleados estan referidos a la base de datos y la experiencia en

proyectos similares.

El estimado de costos esta elaborado a valor constante para el mes de julio del

afio 2008, a una tasa cambiaria de 2150 Bs/USS.

Los precios presentados no incluyen el impuesto al valor agregado (I.V.A).

Costos de procura ¢ instalacién tomados de manuales referenciales nacionales e

internacionales y cotizaciones proporcionadas por algunos suplidores.
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No se consideran dentro del estimado los costos la adquisicion de terrenos
debido a que el proyecto serd ejecutado en instalaciones existentes pertenecientes a

PDVSA.

Se consider6 revestimiento interno para las lineas que van a transportar la

corriente de gas acido con 99 por ciento molar de CO,.

Los equipos a considerados forman parte de los siguientes sistemas:

Modulo de Endulzamiento.

Unidad de Compresion.

Unidad de Calentamiento.

Modulo de Produccion.

Componentes del modulo de endulzamiento.

- Torre contactora (C — 110).

- Torre regeneradora (C — 120).

- Depurador de entrada (V — 110).

- Separador trifasico (V — 120).

- Acumulador de reflujo (V — 100).
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- Recuperadora de amina (V-130).

- Condensador de tope (E — 100).

- Enfriador de amina pobre (E — 130).

- Intercambiador amina rica / amina pobre (E — 110).

- Tanque de compensacion de amina (T —100).

- Rehervidor de amina (H — 100).

- Bombas de reflujo de amina (P — 110 A/B).

- Bombas de amina pobre (P — 130 A/B).

- Filtro de amina rica (FIL — 110).

- Filtro de amina pobre (FIL — 120).

- Instrumentacion requerida.

Componentes de la unidad de compresion

- Depurador primera etapa (V — 100).

- Depurador segunda etapa (V — 101).

- Depurador tercera etapa (V — 102).
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- Depurador cuarta etapa (V — 103).

- Depurador quinta etapa (V — 104).

- Enfriador primera etapa de compresion (E — 100).

- Enfriador segunda etapa de compresion (E — 101).

- Enfriador tercera etapa de compresion (E — 102).

- Enfriador cuarta etapa de compresion (E — 103).

- Enfriador Quinta Etapa de Compresion (E — 104).

- Compresor de Nivel Primera Etapa (K — 100).

- Compresor de Nivel Segunda Etapa (K — 102).

- Compresor de Nivel Tercera Etapa (K — 102).

- Compresor de Nivel Cuarta Etapa (K — 103).

- Compresor de Nivel Quinta Etapa (K — 104).

- Motor de Combustion Interna y Accesorios.

- Vélvulas, Tuberias y Accesorios.
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- Sistema de Lubricacion.

- Instrumentacion requerida.

- Panel de Control.

Componentes de la unidad de calentamiento.

- Calentador de CO, (H — 100).

- Vélvulas, tuberias y accesorios.

- Instrumentacién requerida.



Tabla 4.11 Estimado de costos clase V del caso N°5
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| Ingenieria Procura Construccién Gestion
Cantidad| Precio | Precio Precio US i Precio | Precio | Precio | Total BsF.| Total$
Descripcion (m | Bsr. | usg |PrecloBsf| g |PrecloBsF.| yss | mer. | uss '

Linea de aimentacidn a mddulo de
endutzamiento - 107 x 300 mis 300 4.339 2018 96653 44 955 123914 57.634 8674 4.034 233.580 108642
Linea de retorno gas dulce - 107 x
120 mis 120 1.735 807 38 661 17 982 49 565 23054 3470 1.614 93 432 43 457
Linea de retorno gas dulce - 8™ x 50
mis 50 723 336 16.109 7.493 20652 9 606 1,446 672 38930 18.107
Linea de impeccion CO2 - 4" x
11000 mis 11000 89 389 41576 1969738 | 96157 2574720 |1.197.544| 180230 | 83828 | 4814078 | 2239106
Linea ded pozo al separador - 4" x
50 mis 50 406,315 189 8953 4164 11.703 5443 819229 381 21.882 10.178
Linea del separador al cabezal de
gas - 4" x 300 mis 300 2438 1.134 53.720 24 986 70.220 32 8660 4915 2 286 131.293 61.067
Linea del separador al lanque de
aimacenamiento de crudo - 47 x 20
mis 20 163 i) 3581 1.666 4681 2177 328 152 8.753 4071
Sistema de control de presion «
instrumentacion 15,050 7.000 215,000 100 000 64 500 30,000 6.450 3.000 301 000 140.000
Total de lineas 114244 | 53137 | 2402416 | 1.117.403 | 2.919.956 |1.358.119| 206.332 | 05968 | 5.642.948 | 2.624.627
Modulo de compresidn 8170.000 | 3800000
Modulo de calentamiento 7.525.000 | 3500000
Modulo de endulzamiento 26.875.000 | 12 500 000
Total de equipos 4.837.500( 2.250.000 | 42.570.000 | 19.800.000 | 10.750.000 | 5.000.000 | 851.400 |396.000| 59.008.900 | 27.445.000

Precio Total 4.951.744 | 2.303.137 | 44.972.416 | 20.917.403 | 13.669.956 | 6.058.119 | 1.067.732 | 491.968 | 64.651.848 | 30.070.627
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4.1.5.3.- Comparacion de los estimados del caso N°5 con el caso N°6

Como se indico anteriormente el caso N° 6 representa los valores que
actualmente se estan considerando para ejecutar el proyecto y los cuales fueron
obtenidos de la ingenieria conceptual contratada por PDVSA a una empresa externa.
En este punto se examind el estimado de costo para efecto de comparacion. En el

anexo J se mostrara el estimado de costo del caso N° 6.

El estimado de costo presentado en la tabla 4.10, representa los costos para el
caso N° 5 obtenidos en la visualizacién del proyecto, los cuales representan un
porcentaje en el orden del 65 por ciento con respecto al estimado clase IV
(100.000.000 Bs.F) del caso N° 6. La diferencia en los costos radica principalmente
en el material visualizado para la construccidon de la linea de transmision del flujo
volumétrico del CO2 (113,3 Mmced 6 4 MMpced) requerida para la inyeccion al
pozo RM-25. En el caso N° 5 se considerd acero al carbono con un espesor adecuado,
por la duracion de la prueba, la cual sera de 6 ciclos por 45 dias cada uno, dando una
duracion total del proyecto de nueve meses aproximadamente. Mientras que el caso
N°6 seleccionaron fibra de vidrio reforzado, material que se emplearia de tratarse de
un proyecto para 20 afos. Por lo cual se incremento los costos en el orden del 20 por

ciento.

Adicionalmente se observo que a pesar de contemplar costos elevados el caso

N° 6, no incluyd el costo del flujo volumétrico de la solucion MDEA.
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CONCLUSIONES

Con el fin incrementar el recobro del gas natural en ciertos yacimientos de
condensado del area de Anaco, PDVSA ha planteado la inyeccion ciclica de CO,
supercritico a esos yacimiento. Por esta razon, en este trabajo se realiza una
investigacion de las opciones de suministro de CO, y los casos planteados para el
disefio del mddulo de endulzamiento de la planta piloto de inyeccion ciclica de CO,
supercritico. El objetivo que se persigue en este trabajo es obtener un flujo
volumétrico maximo requerido para la inyeccion (113,3 Mmced o 4 MMpced). Entre

las principales conclusiones obtenidas en este trabajo se destacan las siguientes:

Se determind que la opcidn mas viable desde el punto de vista técnico fue la
opcion N°2, que contempla la remocion del CO, de la corriente de gas del campo
Santa Rosa y se selecciond la tecnologia de endulzamiento remocidén por absorcion

con solvente quimico (alcanolamina).

Se escogi6 la amina Metildietanolamina Activada (MDEA") para el proceso de
endulzamiento, ya que se estima que es una combinacion de MDEA al 80 por ciento
con DEA (dietanolamina) al 20 por ciento y a la cual se le agrega aditivos
(inhibidores, antiespumantes y anticorrosivos) que perfeccionan la calidad del

solvente.

Se estudiaron cinco posibles casos para disefiar el modulo de endulzamiento, de
los cuales se selecciono el caso N° 5 por visualizarse mejor técnicamente, y los
valores obtenidos fueron comparados con los valores extraidos de la ingenieria
conceptual efectuada por una consultora y que actualmente son estos valores los que
se estdn considerando para ejecutar el proyecto. Producto de la comparacién se

seleccion6 el caso N° 5 como el mas adecuado para disefiar el modulo de
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endulzamiento. Adicionalmente se observo que los valores obtenidos en el caso N°6
reflejan discrepancia importante con respecto a los valores de los parametros de

procesos recomendados, los mas relevantes son los siguientes:

1. La presion de salida del gas acido (CO;) en 239,2 kPa (20 psig), cuando el
rango optimo recomendado es de 142,7 a 156,5 kPa (6 a 8 psig).

2. Por efecto de la alta presion 239,2 kPa (20 psig) en el tope del regenerador,
los moles de gas acido residual contenido en la solucion (0,0614 mol de gas acido
residual por mol de amina), supera los limites recomendados, 0,005 mol de gas
residual por mol de amina) establecido por los fabricantes y operadores (tabla 4.1 o
anexo K). EI valor 0,0614 indica que la soluciéon de amina pobre contiene un
volumen de CO,, 6 a 12 veces mayor al valor recomendado. En nuestro trabajo caso
N° 5 se obtuvo un valor de 0,0085 mol de gas acido residual por mol de amina, lo

cual es un valor muy cercano a lo recomendado por los fabricantes.

La relacion de reflujo en el regenerador, es muy inferior a los limites
establecidos por la empresa Union Carbide, ubicandose 0,294 vs. 0,75 limite inferior

del rango recomendado.

El niimero de platos tedricos en el absorbedor de 20 vs. 10 y en el regenerador

de 23 vs. 9.

Con el empleo del caso N° 5 se lograra disminuir la presion en el tope del
regenerador de 239,2 kPa (22,5 psig) a 142,7 kPa (6 psig), en comparaciéon con el
caso N° 6, logrando asi un disefio en el rango optimo 142,7 a 156,5 kPa (6 a 8 psig).
Adicionalmente se disminuird la temperatura en el fondo 397,5 A 388,7 K (255,8 a
240 °F) y en el tope del regenerador de 323 a 313,7 K (120 a 105 °F). Estos 264 K

(15 °F) de diferencia en el tope, requieren de mayor esfuerzo de enfriamiento antes de
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entrar al compresor. De no contemplarse enfriamiento en el caso N° 6, requeriria de
compresores mas costosos para manejar temperaturas mas elevadas en la succion del

compresor.

La presion de salida del gas acido gobierna todos los otros parametros
significativos del moédulo de endulzamiento, por lo tanto disefiar en los rangos

recomendados mejorara la operacion y los costos desde el punto de vista de la amina.

El estudio y el andlisis del proceso de endulzamiento por absorcion con
solvente quimico (alcanolamina), especificamente con la amina Metildietanolamina
activada (MDEA") en 50 por ciento por peso en la solucion MDEA-AGUA. Permiti6
disenar la planta piloto de inyeccion ciclica de CO, supercritico en los rangos 6ptimos
recomendados, para el buen funcionamiento de la planta y ahorros en la operacion y

mantenimiento de la misma.

La capacidad del moédulo de endulzamiento es de 3,39 MMmced (120
MMpced) y esta referida al contenido de CO, (5,28 % molar) en el gas de

alimentacion.

El compresor visualizado para el médulo de compresion es de tipo reciprocante
por ser mas econdmicos, eficientes a casi todos los rangos de presion y caudales
moderados, los cuales pueden ser variables. Ademés pueden tener una maxima
relacion de compresion por etapa de diez, permitiendo asi disminuir las etapas de

compresion y los costos asociados.

La wubicacion del modulo de endulzamiento y de compresion sera

aproximadamente a 500 m del corralito de Santa Rosa.
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El gas de alimentacién del mddulo de endulzamiento sera enviado a través de

una linea de 25,40 cm (10 pulg) de diametro por construir.

El volumen de gas acido (CO,) sera enviado al pozo RM-25 a través de una

linea 10,16 mm x 11000 m (4 pulg x 11 km) por construir.

El calentador estara ubicado en las adyacencias del pozo RM-25.

Para la transferencia de la produccion desde el pozo RM-25 hasta la estacion

Santa Rosa 6 se utilizard una linea existente de 10,16 mm x 8000 m (4 pulg x 8 km).

El caso seleccionado (N° 5) para el disefio del médulo de endulzamiento

permite cumplir con las premisas de disefio establecidas:

1.) Disponibilidad de 84,9 a 113,3 Mmced (3 a 4 MMpced) de gas 4cido con un

contenido minimo de CO, del 94 por ciento molar.

ii.)Presion del fluido en el cabezal de pozo de 17338 kPa (2500 psig).

iii.) Temperatura del fluido en el cabezal de pozo de 477,6 K (400 °F).

1v.) Suministro continuo y seguro.

v.)Funcionamiento con los pardmetros de procesos en los rangos

recomendados.

Los estimado de costo asociado a la construccion de la planta piloto de
inyeccion ciclica de CO; supercritico en el pozo RM-25, del campo Santa Rosa estan

en el orden de 65 MMBs.F (Aproximadamente 30 MMS$) en la visualizacion y en
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100 MMBs.F (Aproximadamente 46 MM$) en la ingenieria conceptual del proyecto.
Sin embargo, tomando en cuenta que el absorbedor como el regenerador del caso N°
5 representan en ambos casos aproximadamente la mitad de los platos teodricos y se
propone no utilizar fibra de vidrio reforzada para la construccion de la linea de
transmision del CO; al pozo, es de esperarse que el estimado de costo sea menor a los

100 MMBs.F obtenidos en la ingenieria conceptual.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda al personal de PDVSA encargado del proyecto revisar las
observaciones derivadas de este trabajo y determinar si existen meritos suficiente para
reconsiderar las decisiones hasta ahora tomadas, considerando el caso N° 5 para el
disefio de la infraestructura del modulo de endulzamiento. Esta recomendacion se
hace mas evidente si tomamos en cuenta que el proyecto se paralizé en parte por el
costo asociado. Es posible que en la revision del proyecto si se usa el caso N° 5,
arroje ahorros lo suficientemente importante como para su reinicio. Esto se deriva
como se menciond en las conclusiones que el caso N° 5 considera aproximadamente
la mitad del niimero de platos tedricos tanto en el absorbedor como en el regenerador

del caso N° 6, por lo que los costos de la construccion deben reducirse.

Analizar la posibilidad de ejecutar los proyectos con esfuerzo propio antes de
contratar analisis y estudios con empresas externas. Con este estudio es evidente que
en la actualidad existe personal dentro de la empresa (PDVSA) que pudiera realizar
estudios que usualmente son contratados a entes externos y aun asi los resultados

obtenidos no son necesariamente los mas convenientes para la empresa.
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