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RESUMEN

En el presente trabajo se realiz6 el analisis de las variables a ser consideradas en
el proceso de optimizacion de una planta controladora de punto de rocio tomando
como planta de estudio la planta de extraccion de liquidos Santa Barbara. Con el fin
de analizar las variables se realiz6 una descripcion del proceso de control de punto de
rocio tanto de agua (deshidratacion) como de hidrocarburos (expansion). Una vez
conocido el proceso, se establecieron las variables que se manipulan y controlan en el
mismo. Asi mismo, se establecieron las variables externas que influyen sobre la
eficiencia de operacion de la planta: GPM (3,08), presion (1200 Psia), % CO;
(4,81%) y HaS (0%); dichas variables dependen del Complejo Operativo Muscar
quien es la planta que le envia la mezcla gaseosa a Santa Barbara. Posteriormente, se
establecieron los criterios de seguridad y los problemas operacionales mas comunes
que se presentan en las secciones antes mencionadas, encontrandose: Disminucion de
la concentracion y del flujo de Trietilenglicol (TEG) que entra a la torre contactora,
cambios bruscos en el caudal y en las variables del gas de entrada a la planta,
disminucién de la zona de transferencia del tamiz debido a un mal proceso de
regeneracion, formacion de hidratos en el intercambiador criogénico. En base a estos
problemas, se hicieron propuestas para mejorar la operacion del proceso, entre ellas:
contar con una alimentaciéon de gas constante que contenga un GPM mayor al que
presenta en la actualidad (2.5-2.6) para tratar de alcanzar el valor de disefio (3.08);
monitorear constantemente el funcionamiento del rehervidor, pues de ¢l dependera
que el TEG vuelva a ganar la pureza necesaria para llevar a cabo una buena
deshidratacion; llevar a cabo una buen proceso de regeneracion de los tamices para
evitar una rapida disminucién de su vida 1til; inyectar un inhibidor (se recomienda el
metanol pues presenta mayor eficiencia en condiciones criogénicas) en la seccion de
enfriamiento para evitar o minimizar la presencia de hidratos. Por ultimo, se evalu¢ la
respuesta de la planta en las secciones de deshidratacion con TEG y expansion

cuando se manipulan variables de control mediante el simulador HYSYS PLANT 3.2.
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De la simulacion, se obtuvo que para el caso de deshidratacion con TEG se debe
mantener el rango de presion, el rango de temperatura, asi como también caudal de
gas que entra a la torre; mientras que para el caso de la expansion para controlar el
punto de rocio de los hidrocarburos (obtencién de LGN) se pudo apreciar que el GPM

de la mezcla gaseosa es el que rige la mayor o menor obtencién de LGN.
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CAPITULO 1
INTRODUCCION

1.1 Introduccion

Venezuela posee una de las reservas de Gas Natural mas grandes del mundo, y
aun cuando éste comenzod a utilizarse como combustible en el afio 1946, actualmente,
ha logrado insertarse favorablemente en el mercado energético nacional e
internacional.

Hoy en dia, los derivados liquidos del gas natural presentan mayor
rentabilidad, debido a las diversas aplicaciones que tienen en la industria
petroquimica, la cual se encuentra en constante crecimiento. Estos liquidos se
obtienen en Plantas de Extraccion, en donde se separa el gas metano y etano seco de
la mezcla liquida (propano, butanos, pentanos, gasolina natural y nafta).

Como se muestra en la figura 1.1, el oriente del pais cuenta con una serie de
infraestructuras desarrolladas para este fin (obtener LGN) como lo son Plantas de
Extraccion: Jusepin, San Joaquin, Accro IIl y IV, Santa Barbara y la planta de
fraccionamiento de Jose; siendo la Planta de Extraccion Santa Barbara nuestro caso

de estudio.



MAR CARIBE

e e - &EF-\ —— e ..'.‘
. _..;fu%;* s VIV\J.—/ \‘.\'-J h

h JOSE
150 MED
ACCRO I / IV
S0 mMED

REF.SAN JOAQUIN
400 MMPCD

Figura 1.1 Ubicacion de la Infraestructura de PDVSA Gas Oriente.
La Planta de Extraccidn Santa Barbara se encuentra ubicada al suroeste del

estado Monagas, entre las localidades de Santa Barbara y Aguasay. La misma fue
disefiada para trabajar bajo dos modos de operacion: recuperacion de etano y rechazo
de etano; posee una capacidad de procesamiento de gas de 800 MMPCND, con una
calidad de gas de disefio de 3,08 GPM, consta de dos trenes idénticos con capacidad
de 400 MMPCND cada uno, con una produccion estimada de Liquidos del Gas
Natural de 55 MBD. El gas residual (metano y etano) de la planta tiene un volumen
de 750 MMPCND con un GPM de 0,13 y es utilizado para reinyeccion de gas en los
yacimientos de los Campos Carito y Furrial. Actualmente, la planta se encuentra
trabajando bajo la modalidad de rechazo de etano, ya que la planta de
fraccionamiento Jose no cuenta con la infraestructura necesaria para recuperar etano
liquido y cuenta con una calidad del gas de operacioén que varia entre 2,5 y 2,6 GPM,
lo que ocasiona disminucion de la produccion de LGN.

Durante el proceso de extraccion de liquidos del Gas Natural mostrado en el
anexo Al, el gas que alimenta a la planta proveniente de los multiples de segregacion
del Complejo Muscar, es suministrado a 1200 psig y 120 °F a través de un gasoducto

de 36 pulg de diametro. El gas de alimentacion entra a las trampas de liquidos donde



se remueve cualquier tipo de arrastre de impurezas contenidas en el mismo. Luego,
pasa por un proceso de deshidratacion para reducirle el contenido de agua, desde 90
hasta 4-6 Lbs.H,O/MMPCN (deshidratacion con glicol) y desde 4-6
Lbs.H,O/MMPCN hasta 0.01 ppm en volumen (deshidratacién con tamices
moleculares).

El gas deshidratado proveniente de los tamices, se divide en dos corrientes,
una de las cuales pasa a través de un intercambiador de calor de placas o caja fria y la
otra corriente pasa a través de los Rehervidores laterales de la columna de recobro.
Posteriormente, estas corrientes se mezclan y son enfriadas en un segundo
intercambiador de propano de alta presion. La mezcla de gas y liquido que se obtiene
es separada en un separador bifésico; la corriente de liquido es sometida a un proceso
de expansion a través de una valvula Joule Thompson y luego es alimentada al quinto
plato de la columna de recobro. La fase gaseosa es dividida nuevamente en dos
corrientes: la primera va al expansor, (la corriente de salida es alimentada al primer
plato de la columna de recobro), y la otra es sometida a un nuevo enfriamiento en el
intercambiador criogénico (constituyendo esta corriente el reflujo de la columna de
recobro, la cual separa aproximadamente 92% de propano de la corriente de
alimentacion).

En el fondo de la columna se controla la relacion C1/C2 en 0.12 por medio de
calentamiento (en los Rehervidores, cuyo fluido de calentamiento es el aceite
térmico). La corriente de tope de la columna es la linea fria para el intercambio de
calor en el intercambiador criogénico.

El liquido de fondo de la columna de recuperaciébn entra a la torre
desmetanizadora. Esta columna lleva a especificacion de calidad al LGN, controlando
la relacion C2/C3 en 0,02 en el fondo, valor maximo requerido en la planta de
fraccionamiento Jose. Esta torre opera a 440 psig en el tope y a 445 psig en el fondo,
el reflujo de la misma es garantizado por un condensador parcial que utiliza propano
de baja presion. El producto de fondo es calentado por dos Rehervidores de aceite

para asi mantener la relacion C2/C3 del producto en especificacion.



El tope de la columna de recobro a -101 °F intercambia calor con el gas de
entrada en la caja fria saliendo a 54°F. Esta corriente se mezcla con la corriente
proveniente del tope de la columna desmetanizadora, para pasar al compresor
asociado al expansor donde se comprime hasta 484 psig. Este gas comprimido tiene
tres usos dentro de la planta: se utiliza para cumplir con los requerimientos de gas
combustible de la planta, para usarlo como gas de regeneracion de los tamices y la
otra parte se mezcla con el flujo principal para su compresion final. El flujo total de
gas residual, es comprimido por dos compresores de una sola etapa hasta 1200 psig,
luego es enfriado y distribuido al mercado interno a través de la red de gasoductos.

Los productos liquidos obtenidos son distribuidos a través de los poliductos,
hacia la planta de fraccionamiento de Jose, donde son separados en cada uno de sus
componentes para su posterior comercializacion en el mercado nacional e
internacional.

De lo anteriormente dicho, podemos asegurar que el proceso operativo de la
planta de extraccion Santa Barbara esta constituido por las siguientes unidades:
Facilidades de entrada, deshidratacion con glicol, deshidratacién con tamices
moleculares, enfriamiento y expansion, estabilizacion, desetanizacién y compresion.

El alcance de nuestro estudio se orienta en el andlisis de las variables a ser
consideradas en la seccion de control de punto de rocio de la planta Santa Barbara. En
consecuencia, solo nos enfocaremos en las unidades de deshidratacion con glicol,
deshidrataciéon con tamices moleculares, enfriamiento y expansidén, procesos o
sistemas en los cuales se aprecia de manera significativa el control de punto de rocio.
Dicho control consiste en remover del gas agua e hidrocarburos condensables (LGN)
para obtener, primeramente, gas seco para reinyeccion y luego LGN para
comercializar a nivel nacional e internacional.

1.2 Planteamiento Del Problema.
El desarrollo y perfeccionamiento de la tecnologia del gas han contribuido
decididamente a que esta fuente natural de energia sea factor importante de la vida

moderna, tanto para las industrias como para el hogar.



El Gas Natural es un combustible que se obtiene de rocas porosas del interior
de la corteza terrestre y se encuentra mezclado con el petroleo (Gas asociado) o no
(Gas libre) cerca o dentro de los yacimientos, en los cuales el gas se puede encontrar
en forma de: Gas seco (Gas a ventas), Gas humedo (Gas de reinyeccion) y Gas

condensado, este ultimo formado por hidrocarburos liquidos, Dioxido de Carbono

(1€01:2) | Sulfuro de Hidrégeno (12 5) , y otros contaminantes.

La importancia del Gas Natural radica principalmente en el bajo impacto
ambiental que tiene en el uso como combustible en comparaciéon con otros
comburentes, en que se trata de un recurso muy usado en el sector industrial, como
materia prima, y en que es producto final de gran utilidad para los sectores
domésticos y comerciales. Por estos motivos, por la abundancia de sus yacimientos y
el bajo precio del producto el valor de éste ha aumentado significativamente a lo
largo de las dos ultimas décadas.

En la industria del Gas Natural existen muchos procesos relacionados a la
misma como: Exploracion y Produccion, Tratamiento y Extraccion, Fraccionamiento,
Almacenamiento, Transporte y Distribucion. El gas es transportado generalmente por
gasoductos, donde una serie de cambios a lo largo de linea de transmision como
caidas de presion y aumento de punto de rocio ocasionan condensacion de la mezcla
gaseosa (hidrocarburos) o agua, lo cual es considerado un problema para el transporte
del mismo, por lo que se hace necesario la instalacion de plantas compresoras y
plantas de control de punto de rocio del Gas Natural.

El proceso de acondicionamiento del punto de rocio del gas, consiste en el
enfriamiento del mismo mediante refrigeracion mecdnica, absorcion con glicoles,
adsorcion, expansion con turbo-expansores o valvulas Joule Thompson; para prevenir
la formacion de hidratos y reducir la cantidad de liquidos en el gas. El criterio de
optimizacion y el proceso de acondicionamiento a utilizar dependeran del tipo de gas
que entra a la planta (alimentacidon), asi como también de las exigencias

(especificacion) que requiere el cliente.



Una planta controladora de punto de rocio maneja un gran nimero de
variables, las més importantes a ser consideradas para la optimizacion de ese proceso
son: cantidad de agua, sulfuro de hidrogeno y diéxido de carbono en el gas, la
cantidad de galones condensables en 1000 Pies® de gas (GPM), el efecto Joule
Thompson (J.T) y la turbo-expansion. Asi como los procesos de separacion,
estabilizacion, transferencia de calor y acondicionamiento del gas.

En este trabajo se determinardn las variables a ser consideradas en el proceso
de optimizacion de una planta controladora de punto de rocio, describiendo el
funcionamiento de la planta, estudiando el efecto de las variables arriba mencionadas
en el funcionamiento de la misma y tomando en cuenta cudl de ellas se manipulan y
cudles se controlan. También, se estudiaran las variables externas que influyen sobre
la eficiencia de operacidn de la planta y los criterios de seguridad involucrados en el
proceso. Por ultimo se conoceran los problemas operacionales mas comunes y se
presentaran las mejores opciones para optimizar el proceso. Una vez realizado esto,
se procederd a utilizar un paquete de simulacion que nos permita determinar como
afectan las principales variables al proceso de Control De Punto De Rocio.

1.3 Objetivos De La Investigacion
1.3.1 Objetivo General
Analizar las variables a ser consideradas en el proceso de optimizacion de una
planta controladora de punto de rocio.
1.3.2 Objetivos especificos
1. Describir el funcionamiento de una planta controladora de punto de rocio y sus

aplicaciones.

2.Establecer las variables que se manipulan y controlan en una planta
controladora de punto de rocio.

3.Reconocer las variables externas que influyen sobre la eficiencia de operacion
de una planta controladora de punto de rocio.

4. Mostrar los criterios de seguridad involucrados en el proceso.



5.Establecer los problemas operacionales méas comunes en una planta
controladora de punto de rocio.

6. Proponer opciones para la optimizacion de una planta controladora de punto de
rocio.

7.Evaluar la respuesta de la planta controladora de punto de rocio cuando se
manipulan variables de control con el paquete de simulacion HYSYS PLANT.



CAPITULO I
MARCO TEORICO
2.1 Antecedentes

En los ultimos afios se han realizado diversas evaluaciones y estudios basados
en los problemas operacionales que surgen en las diferentes instalaciones de
extraccion de liquidos en la zona oriental del pais.

Poito [1], realizdé una evaluacion de las facilidades de entrada y salida del
sistema de deshidratacion del gas natural con glicol en la planta de extraccion Santa
Barbara con el propdésito de determinar las causas de las desviaciones operacionales
que se presentan en el mismo. En esta evaluacion se determind que el sistema de
deshidrataciéon no cumplia con las especificaciones de disefio debido a diversos
problemas operacionales: acumulacion de asfaltenos dentro del sistema, presencia de
condensados, emisiones altas de BTEX al ambiente, entre otros. En base a estos
problemas propuso, acondicionar el punto de rocio del gas de entrada, mantener en
todo momento los niveles de glicol, poner a funcionar plenamente el desafaltenizador
y determind el mejor proceso para el control de emisiones de BTEX, utilizando
Hysys.

Molina [2], realiz6 la evaluacion del sistema de deshidratacion de gas natural
con trietilenglicol del tren B de la planta de extraccion Santa Barbara donde
determind las causas del consumo excesivo de TEG: alta velocidad del gas,
vaporizacion y fugas de TEG, y niveles inadecuados del agente deshidratador en los
equipos. En base al seguimiento del proceso, realizd propuestas para mejorar su
operacion, entre ellas: considerar los consumos de las sustancias y materiales
involucrados, disminuir la velocidad del gas manejando sus variables, aumentar el
flujo de glicol en los serpentines, reemplazar el sello mecéanico en la bomba, reponer
los niveles de TEG en los equipos y mejorar la filtracion.

Mago [3], evaluo el sistema de estabilizacion de condensado de la planta de
extraccion de Liquidos San Joaquin con la finalidad de analizar su operabilidad

mediante el uso del simulador HYSYS PLANT comparando las corridas de disefio y



de operacion. Se determind que existen desviaciones de las variables criticas del

proceso debido a variaciones en las condiciones del gas.

2.2. Gas Natural

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos gaseosos, producidos por la
transformacion lenta de la materia organica animal y vegetal, especialmente de
especies marinas microscopicas, sepultadas durante millones de afios a grandes
profundidades. El gas natural proviene de reservorios profundos, contenido en
espacios porosos de ciertas rocas, en estructuras geoldgicas denominadas
yacimientos. Algunas veces sube a la superficie de forma natural y es producido solo
(gas libre o no asociado), otras veces llega a la superficie con petroleo (gas asociado).
Su principal componente es el metano, formado por un atomo de carbono y cuatro
atomos de hidrogeno (CHy4). Conforma con el carbon, petréleo y bitumen el grupo de
los combustibles fosiles, los cuales han hecho posible el progreso acelerado de la
humanidad en los tltimos afos.
2.2.1 Composicion del Gas Natural

El principal componente del gas natural es el metano (CH4), cuya formula
estructural es tetraédrica union de sus atomos es de tipo enlace covalente sencillo.
Cuando dicho gas es producido posee muchas otras moléculas como: etano (usado
por la industria quimica), propano (usado en la industria petroquimica para la
obtencién de etileno y propileno), butanos, pentanos y mas pesados. Ademas puede
contener en cantidades variables otros gases como Dioxido de Carbono (CO,),
Sulfuro de Hidrégeno (H,S), Nitrogeno (N,), Helio (He), Vapor de Agua (H,0), entre

otros, los cuales se consideran contaminantes del gas natural.



Figura 2.1 Molécula de gas metano (CHy).

El sulfuro de hidrogeno aparece en el gas de muchos yacimientos petroliferos y
gasiferos, desde trazas hasta una fraccion de 10% molar. Sin embargo, puede

encontrarse en cantidades excepcionalmente mayores.

En la figura 2.2 y tabla 2.1 se muestra la variacion de porcentajes que podrian
tener los componentes del gas. Se muestra que el componente principal es el metano;
los otros hidrocarburos, unos en forma de gas y otros como liquidos, son partes del

gas en menores porcentajes.

| r n-Pentano
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Figura 2. 2 Composicion del Gas Natural.



Tabla 2.1. Variacion del porcentaje de los componentes del Gas Natural.

Metano CH, Gas 55.00 -
98.00
Etano C:He Gas 0.10 - 20.00
Propano CoHg Gas 0.05 - 12.00
n-Butano Col 1o Gas 0.05 -3.00
i-butano CoH1g Gas 0.02 -2.00
n-Pentano CeHqz Liquido 0.01-0.80
i-Pentano CsHqz Liquido 0.01-0.80
Hexano CeHya Liquido 0.01-0.50
Heptano C,Hy, Liquido 0.01 -0.40
Nitrogeno N, Gas 0.10 - 0.50
Didxido de €O Gas 0.20 - 30.00
Carbono
Oxigeno 0. Gas 0.09 - 0.30
Sulfuro de H,S Gas Trazas -
Hidrogeno 28.00
Helio He Gas Trazas -
4.00

Debido a que las propiedades del gas dependen de sus constituyentes, el
principal paso para su establecimiento es la identificacion de cada uno de ellos
(Analisis cualitativo) y el segundo paso es la determinacion de las proporciones en la
que los mismos se encuentren presentes (Andlisis cuantitativo). Ambos pasos se
realizan mediante la aplicacion de una técnica conocida en la industria del gas natural

como Cromatografia. Ademads, por otro tipo de analisis se detecta la presencia de




otras sustancias que merecen atencion debido a que pueden ocasionar trastornos en
las operaciones de manejo, tratamiento y procesamiento del gas.

La importancia de la cromatografia radica en que por medio de las respuestas
que arroja se puede calcular la cantidad de liquidos susceptibles de extraccion a través
del célculo de la calidad o riqueza del gas GPM (galones de propano y mas pesados
por mil pies ctbicos de gas), asi como también las posibilidades de comercializacion,
ya que los liquidos del gas natural (LGN) son ricos en componentes como propano,
butanos, pentanos y gasolina natural que pueden ser procesados en refinerias y son
potencialmente comerciables.

2.2.2 Tipos de Gas Natural

Dependiendo del estado en que se encuentren la mezcla de hidrocarburos y de
las impurezas que contengan, el gas natural puede clasificarse de la siguiente manera:
+ Gas pobre (seco)

Este tipo de gas natural estd compuesto principalmente de metano con un
porcentaje mayor al 90% con pequefias cantidades de componentes intermedios y
pesados (%C;+). La temperatura de los yacimientos de gas seco es mayor que la
temperatura cricondentérmica y ni a las condiciones de yacimiento ni a las de
superficie se entra en la regién de dos fases durante el agotamiento de presion.
Generalmente, un sistema de hidrocarburos que produzca con una relacion Gas-
Liquido mayor a 100.000 PCN/BN se considera seco. Del gas seco, se puede extraer

cierta cantidad de liquidos por medio de procesos criogénicos (enfriamiento).

+ Gas rico (himedo):

Es aquel gas del que pueden obtenerse cantidades apreciables de hidrocarburos
liquidos, en donde la composicion de la mezcla de hidrocarburos todavia predomina
el metano (mayor o igual al 60%), aunque la cantidad de relativa de hidrocarburos
pesados es considerablemente mayor (menor al 12.5%) que en los gases secos. Un

gas condensado es un gas con liquido disuelto, el cual presenta condensacion



retrograda isotérmica en un rango de temperaturas (200-400°F) y presiones (3000-

8000 Ipc).

+ Gas dulce:
Es aquel gas que posee un bajo contenido de compuestos de azufre (menor o
igual a 4 ppm). Dichos compuestos, se consideran impurezas del gas natural y pueden

ser mercaptanos (RHS) y en mayor proporcion sulfuro de hidrégeno (HaS).

+ Gas agrio:
Es aquel tipo de gas natural que contiene cantidades apreciables de sulfuro de

hidrégeno (mayor a 4 ppm) y por lo tanto es altamente corrosivo.

2.2.3 Contenido de agua presente en el gas natural

El contenido de agua o la cantidad de agua presente en el gas natural depende
de la presion, la temperatura y la composicion. El efecto de la composicion se ve
incrementada por la presion y tiene un efecto mas importante si el gas contiene €0z y
Hz5 | El gas natural dulce posee un porcentaje de metano por encima del 70% y
pequefias cantidades de hidrocarburos pesados, para el cual existen diversas
correlaciones que dependen de la temperatura y de la presion y me permiten
determinar la cantidad de agua presente en el mismo.

Es necesario conocer cuanta agua lleva el gas para tomar decisiones en cuanto
al tratamiento que se puede emplear para deshidratarlo y de esta manera evitar
severos problemas operacionales.

La deshidratacion es el proceso por medio del cual se remueve el agua presente
en el gas natural y en los liquidos del gas natural, y se realiza para:

+ Prevenir formacion de hidratos y condensacion del agua durante el

procesamiento y el transporte del gas.



4+ Llevar al gas a un contenido de agua dentro de las especificaciones que se
requieren. Generalmente, el gas deshidratado mediante absorcion con glicol posee un
contenido de agua de 7 Lb/MMPCND. Sin embargo, si el proceso requiere de una
deshidratacion mas profunda se usa la adsorcion con tamices moleculares llevando la
especificacion de agua desde 7 Lb/MMPCND hasta 0,01 ppm.
4+  Prevenir la aparicion de la corrosion, lo cual representa un serio problema
operacional en el cual se destruyen o deterioran las tuberias de transmision del gas
(gasoductos) y los equipos por donde el mismo pasa.

Para determinar el contenido de agua presente en un gas existen varias
correlaciones o métodos graficos entre los que se encuentran:
1. Correlacion de Mc-Ketta Webe

Esta correlacion se basa en una serie de graficas en funcion de la temperatura y
la presion del gas, y del contenido de agua presente en el mismo. Las graficas a
utilizar dependen del tipo de gas al que se le quiera determinar el contenido de agua.
o Si el gas es dulce (no contiene €C0> y H25 ),

Con la presion y la temperatura del gas, se entra al anexo B1 y se determina la
cantidad de agua presente en el gas en unidades de Lb/MMPCND.
. Si el gas es acido (contiene CO» y H,5),

Se debe determinar el contenido de agua tanto para el gas, como para el €0z y
H:5 entrando en los anexos B1, B2 Y B3. Una vez leido el contenido de agua para
cada componente se procede a utilizar la siguiente formula para calcular el contenido

de agua total presente en el gas:

Wicasi = YucesWueps + Yeo,Weo, + Y sWros (Ec. 2.1)

2. Correlacion de Bukacek

Esta correlacion se basa en la siguiente ecuacion:



W = A/P,((Lpca)) + B [LbfMMPCN)] (Ec. 2.2)

Donde:

P: Presion del gas en Lpca

A 'y B: son constantes que se encuentran tabuladas en funcion de la temperatura
en el anexo B4.

2.2.4 Punto de Rocio de los hidrocarburos del Gas Natural

El punto de rocio de hidrocarburos del Gas Natural es un parametro importante
de calidad, el cual debe controlarse a lo largo de las etapas de la cadena de valor del
mismo, en donde se requiera un control riguroso de los hidrocarburos que puedan
condensar.

Un exacto monitoreo de temperatura de punto de rocio de hidrocarburo en el
gas natural, es importante para mantener la calidad y la integridad del gas asi como
también para cumplir con las especificaciones que se desean alcanzar. Estas
especificaciones van a depender del uso que se le quiera dar al gas una vez que es
extraido del pozo. Si estudiamos la cadena de valor del gas natural el punto de rocio
se controla de diferentes maneras las cuales se mencionan a continuacion:

+  En la etapa de explotacion se debe controlar el punto de rocio en el interior del
pozo asi como también cuando el gas se encuentra en superficie, esto para el casos de
yacimientos de gas condensado y gas himedo, ya que lo que se quiere es que el gas
salga con la mayor cantidad posible de hidrocarburos condensables (GPM elevado)
en su estado natural (forma gaseosa), es decir lo que se busca en esta etapa es que no
haya cambio de fase de gas a liquido.

+  En la etapa de tratamiento (deshidratacion) se controla punto de rocio de agua
contenida en el gas para evitar que esta ingrese a la etapa de extraccion donde la

tolerancia de agua es cero.



+ En la etapa de extraccion se controla punto de rocio de los hidrocarburos, aqui
se desea condensar la mayor cantidad posible de propano, butanos, pentanos y
componentes mas pesados, los cuales generan mayores ganancias econdmicas en la
industria del gas natural.

+  En la etapa de almacenamiento y distribucion se debe controlar punto de rocio
ya que los productos que van a venta como el propano, butanos deben mantenerse en

estado liquido, lo cual es un estado contrario al natural que ellos presentan.

El punto de rocio de hidrocarburos es la temperatura a la cual estos empiezan a
condensarse, una vez que el gas natural es enfriado a presidn constante y en
consecuencia deja de ser totalmente gaseoso. Cuando la temperatura cae por debajo

del punto de rocio, cada vez se forma mas liquido condensado.

2.3 Gas Licuado

En términos generales un gas licuado de hidrocarburos, es un liquido que a
condiciones normales de presion y temperatura es un gas (Presion atmosférica y
temperatura de 60°F). Refrigerar un gas licuado significa bajar su temperatura hasta el

punto de ebullicion a presion atmosférica.

2.3.1 Clasificacion de los gases licuados

Los gases licuados de los hidrocarburos que se manejan en Venezuela podemos

clasificarlos en tres tipos:

+ Gas Licuado de Petroleo (GLP)
+ Liquidos del Gas Natural (LGN)
- Gas Natural Licuado (GNL)
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Gas Licuado de Petroleo (GLP).

El gas licuado de petroleo es una mezcla, en proporcion variable de dos
componentes del gas natural (propano y butano), que a temperatura ambiente y
presion atmosférica se encuentran en estado gaseoso, pudiendo licuarse a esa presion
si se enfrian a -43 °C. El GLP es sumamente inflamable y debe ser almacenado lejos
de fuentes de calor y en una zona bien ventilada, para que cualquier fuga se pueda
dispersar con facilidad. Un quimico especial conocido como “Mercaptano”, se anade
al GLP para darle un mal olor que ayude a detectar una fuga. La concentracion
quimica es tal, que una fuga puede ser detectada cuando la concentracion estd muy
por debajo del limite inferior de inflamabilidad.

El GLP se almacena y transporta en forma liquida. Posee un mayor poder
calorifico que el GNL, siendo sus vapores mas pesados que el aire, por lo que tienden
a acumularse en zonas mas bajas, contrario a lo que ocurre con el gas natural o
metano que es mas liviano que el aire. Esta modalidad de gas es la que se
comercializa para su utilizacion como combustible doméstico en cilindros
presurizados.

Liquidos del Gas Natural (LGN).

El gas natural, tal como se extrae de los yacimientos, contiene impurezas e
hidrocarburos condensables, mediante su procesamiento y tratamiento se le eliminan
las impurezas y se separa el metano de los otros componentes (Propano, butanos,
pentanos, gasolina natural y nafta), los cuales en forma liquida se conocen como
liquidos del gas natural (LGN). Estos se extraen del gas natural mediante procesos
criogénicos, bajando su temperatura y disminuyendo asi el volumen que ocupan en
estado gaseoso.

Una gran ventaja que tienen los liquidos del gas natural, es en cuanto su
almacenamiento y embarque, esto se deriva del hecho de que 0,03 m® (1 Pie®) de

metano liquido a -162 °C (-260 °F) es aproximadamente igual a 18 m’ (630 Pies’) de
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metano gaseoso. Los liquidos del gas natural son utilizados en el mercado interno

como combustible y materia prima para la obtencion de plésticos y resinas.

Gas Natural Licuado (GNL)

El gas natural licuado (GNL) es gas natural que ha sido enfriado hasta el punto
que se condensa a liquido, lo cual ocurre a una temperatura de aproximadamente -161
°C y a presion atmosférica. Como resultado, el GNL estd compuesto en su mayoria
por metano y en proporciones variables etano, propano y butanos. La licuefaccion
reduce el volumen aproximadamente 600 veces, haciéndolo asi mas econémico para
transportar entre continentes en embarcaciones maritimas especiales, donde sistemas
de transporte por tuberias tradicionales no seria rentable y podrian ser técnica y

politicamente inviables.

Figura 2.3 Diferencias entre los diferentes tipos de gases licuados.
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2.3.2 Usos del Gas Natural y sus Liquidos
El desarrollo y perfeccionamiento de la tecnologia del gas han contribuido
decididamente a que esta fuente natural de energia sea factor importante en la vida

moderna, tanto para las industrias como para el hogar.

2.3.2.1 Combustible eficiente
Como combustible se utiliza: en la generacion de vapor y electricidad, y en los
sectores sidertrgicos, petroquimico, eléctrico, del cemento, manufacturero (papel,

carton, textiles, vidrio, alimento, etc.), doméstico, comercial y automotor.

Como combustible, ofrece ventajas que sobrepasan las caracteristicas,
disponibilidad, eficiencia y manejo de otros combustibles y liquidos. Entre las

ventajas tenemos:

+ Es limpio, por lo tanto los equipos en que se usa como combustible no

requieren mantenimiento especial.

+ Puede manejarse a presiones deseadas para la entrega en los sitios de
consumo.

+ Su poder calorifico y combustion son altamente satisfactorios.

+ Volumétricamente es susceptible a la compresion o expansion, en funcion de

la relacion Presion-Temperatura de trabajo.
+ Puede ser transportado por sistemas de tuberias madres, troncales y ramales,
especialmente disefiadas, que permiten mantener rangos de volimenes a presiones

deseadas.

2.3.2.2 Insumo para procesos
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El gas seco, humedo o condensado, a través de tratamientos, sirve de insumo
para la refinacion y petroquimica, donde por medio de plantas especialmente
disefiadas se hacen recombinaciones de las moléculas de los hidrocarburos para
obtener materia prima semi-elaborada para una cadena de otros procesos o productos
finales para mercados tanto interno como externo.

El gas natural separado del petréleo (gas asociado) y el gas libre (gas no
asociado) procedente de yacimientos, se tratan y acondicionan para obtener gas seco a
ciertas especificaciones, que se despacha por gasoductos y redes de distribucion a
ciudades y centros industriales donde se utiliza como combustible.

El gas sujeto a procesos y tratamientos adecuados, se separa en metano, etano,
propano, butanos y componentes mas pesados, y finalmente son enviados a plantas
petroquimicas para ser convertidos en una variedad de productos finales o semi-
elaborados. De igual forma puede ser enviado hacia las refinerias, donde sus
moléculas son desintegradas térmicamente y, extracciones adicionales derivadas de
los crudos alli refinados, son enviados a las plantas petroquimicas.

En general, el gas natural se usa como materia prima en el proceso de
desulfuracion (para mejorar la calidad de los derivados del petréleo), en los procesos
de reduccion del mineral de hierro, en plantas siderurgicas y en procesos
petroquimicos (fabricacion de plasticos, amoniaco, acido nitrico, urea, sulfato y
nitrato de amonio y otros fertilizantes, asi como para produccién de metanol y otros

productos quimicos).

2.3.2.3 Gas de Reinyeccion

El gas natural se usa en programas de inyeccion en los yacimientos con el
proposito de recuperar crudos y/o gases. La reinyeccion de gas es una alternativa
eficiente que se emplea en aquellos yacimientos de crudo con gravedad API < 20

(crudo pesado y extrapesado) este gas entra a elevadas condiciones de presion y
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temperatura lo que provoca que el crudo presente en el yacimiento se revaporice y
tenga la energia necesaria para ascender a superficie.

La reinyeccion de gas también es aplicable en yacimientos de gas
condensado, en este caso la reinyeccion se aplica para mantener la presion por encima

de la presion de rocio para evitar la formacion de condensado retrogrado.

2.4 Etapas De La Cadena De Valor Del Gas Natural

Las etapas mas importantes de la cadena de valor del gas natural, excluyendo

las operaciones de tuberia entre cada etapa, son las siguientes:

Explotacion y Produccion
Compresion
Acondicionamiento
Extraccion
Fraccionamiento

Almacenamiento

-t & rr

Distribucién

La produccion consiste en llevar desde los yacimientos del subsuelo hasta la
superficie a través de pozos productores. En el subsuelo, el gas se encuentra disuelto
o en la capa de gas en los yacimientos de condensado (gas asociado) y en yacimientos
de gas libre (gas no asociado).

Una vez en la superficie, el gas natural es sometido a un proceso de separacion
de liquidos (petréleo, condensado y agua) en recipientes metalicos a presion

denominados separadores. Cuando se trata de gas libre, no asociado con el petroleo,
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este proceso no es necesario, y el gas va directamente al paso siguiente. Después de
realizar el proceso de separacion se realiza el proceso de tratamiento, el cual es un
paso previo a la fase de procesamiento, para eliminar las impurezas que trae el gas
natural, como agua, didxido de carbono (CO,), helio y Sulfuro de hidrégeno. El agua
se elimina con productos quimicos que absorben la humedad; el H,S se trata y
elimina en plantas de endulzamiento. Estas impurezas se recuperan y pueden ser
comercializadas con otros fines.

Cuando el gas se encuentra libre de impurezas es enviado a las plantas de
extraccion de liquidos con la finalidad de separar el gas metano seco de los llamados
“Liquidos del Gas Natural” (LGN), integrados por propano, butanos, pentanos,
gasolina natural y nafta residual. El gas metano seco es enviado a un proceso de
compresion con la finalidad de aumentarle la presion y enviarlo a sistemas de
transporte y distribucion para su utilizacion en el sector industrial y doméstico y en
las operaciones de produccion de la industria petrolera (inyeccion en los yacimientos
y en los pozos). Los liquidos del gas natural son enviados a las plantas de
fraccionamiento, donde se obtienen por separado etano, propano, n-butano, i-butano,
gasolina natural y nafta residual, que pasan al area de almacenamiento, el cual puede
ser refrigerado y/o presurizado en recipientes esféricos. Luego, cada producto es
comercializado y distribuido al mercado nacional e internacional a través de

cisternas, tuberias y/o buques.
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Fraccionamiento = Propano

Acondicionamicnto P Interno/Expartacitn

Gas Residual

«PIGAPT /11
= Inyeccitn de gas
= Mercado Interno

Figura 2.4 Etapas del Gas Natural

2.5 Plantas De Extraccion De Liquidos Del Gas Natural.

Las plantas de extraccion se encargan de separar los liquidos de la corriente de
gas, mediante la condensacion de los componentes mas pesados (propano, butanos y
mas pesados), para ser enviados a las plantas de fraccionamiento.

El principio termodindmico, en el cual se basan las diferentes tecnologias de
extraccion de liquidos, es llevar el gas natural a condiciones de temperatura y presion
tal, que se asegure la condensacion de los componentes mas pesados. Esto puede
lograrse, ya sea, con una refrigeracion directa (refrigeracion mecénica), mediante
transferencia de masa (absorcion) o a través de una expansion (turbo-expansion y/o
expansion Joule Thompson), todo esto manteniendo un control riguroso del punto de
rocio del gas.

Los procesos de extraccion de liquidos del gas natural cubren una gran variedad

de tecnologias. Algunas de estas tecnologias operan a temperaturas de nivel
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criogénico, condiciones a la cuales, de haber agua presente, formaria hidratos y/o
congelaria el proceso.

La seleccion del proceso a utilizar, su complejidad y el costo dependen del
grado de recobro de liquidos que se desea obtener. Sin embargo, a la hora de la
seleccion del proceso de extraccion, el factor mas importante es la composicion del
gas. En general, un gas rico requiere mayores gastos de energia a la hora de realizar la
refrigeracion, mientras que un gas pobre requiere condiciones de proceso mas severas
(menores temperaturas) para alcanzar un recobro alto.

2.5.1 Control del Punto de Rocio

Aparte de obtener liquidos valiosos como LGN y separar estos liquidos de la
corriente de gas seco (metano), las plantas de extraccion se encargan de controlar el
punto de rocio tanto del agua como del hidrocarburo, para evitar la formacion de
liquidos en las tuberias de transmision.

Cuando el gas es transportado en gasoductos, se debe considerar el control de la
formacion de hidrocarburos liquidos en el sistema, puesto que la condensacién de
liquidos acarrea una serie de problemas a la hora de realizar mediciones, de caidas de
presion, lo que conlleva a trabajar bajo operaciones no seguras.

Para prevenir la formacion de liquidos en el sistema, se requiere controlar el
punto de rocio del agua y de los hidrocarburos por debajo de las condiciones de
operacion del gasoducto. En vista de que las condiciones de operacion son fijadas por
las condiciones ambientales, el flujo en una sola fase solo puede asegurarse mediante

la remocion de los hidrocarburos pesados contenidos en el agua.

2.5.1.1 Métodos para el control del punto de rocio de agua.

A nivel industrial, existen diversos métodos que se utilizan para controlar el

punto de rocio del agua en la seccion del proceso en donde se requiera mantener un

riguroso control de esta variable. Algunos de estos métodos son:
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2.5.1.1.1 Proceso de Adsorcion con tamices moleculares.

Se fundamenta en la capacidad que tienen algunos sélidos para adsorber o
retener el alto contenido de agua que presente el gas natural. Los tipos de adsorbentes
mas comunes son:

Tamices moleculares.
Silica de gel.
Alumina activada.
Carbon activado.

Arcillas.

- F F F ¢

Adsorbentes poliméricos.

El tamiz molecular o zeolita es el adsorbente mas usado en la industria del gas.
Es un material cristalino que se encuentra natural o sintético, compuesto de silicio,

aluminio y oxigeno, junto con varios iones metalicos como Potasio, sodio, calcio,

litio, etc.

) ¢
Figura 2.5 Diferentes formas de adsorbentes.

2.5.1.1.2 Proceso de Absorcion con Glicol.
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La absorcion de gases es una operacion, en la cual, la corriente de gas natural se
pone en contacto con un solvente liquido que tenga la capacidad de absorber los
componentes mas pesados del gas con el fin de separarlos de manera selectiva y
obtener una solucion de estos en el liquido para posteriormente ser separados del
medio liquido en una torre de destilacion.

Los glicoles y el metanol son los liquidos generalmente mas usados en la
deshidratacion del gas natural. El trietilénglicol (TEG) es el mas usado en procesos de
absorcion, ya que permite obtener temperaturas inferiores al punto de rocio y que las
pérdidas de vapor sean menores que las obtenidas con otros glicoles. Sin embargo, el
TEG no debe usarse para temperaturas inferiores a 50°F debido a problemas que
pueden presentarse por un aumento de la viscosidad.

En todo proceso de deshidratacion la tasa de circulacion o el caudal de
glicol es muy importante, porque de ella depende que ocurra un buen contacto entre
el liquido y el gas, por lo tanto un buen proceso de deshidratacion. Segun disefo,
existe un rango 6ptimo del caudal de TEG que debe entrar a la torre contactor, el cual
se encuentra entre 2-5 [gal TEG/LbH,Oabsorbida]; sin embargo, este rango solo es
aplicable para una torre que contenga cuatro platos de campana de burbujeo,
temperatura inferior a 120°F y presion por debajo a 1200Psi. La ecuacion estd

definida de la siguiente forma:

Qrec = R=AW (Ec. 2.3)

Donde:
Qrec: Glicol requerido en el proceso (Gal TEG/MMPCN de gas
procesado).
R: Relacion Glicol-Agua removida (Gal TEG/Lbs. H,O removida).
AW: Cantidad de agua removida del gas (Lbs. Agua/MMPCN).
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AW=W;-W, (Ec. 2.4)

Donde:
Wi: Cantidad de agua en el gas himedo (Lbs. Agua/MMPCN).
W,: Cantidad de agua en el gas deshidratado (Lbs. Agua/MMPCN).

2.5.2 Procesos de Recuperacion de Liquidos (Control del punto de rocio de los

hidrocarburos)

La recuperacion de liquidos del gas natural se obtiene mediante cambio en las
condiciones del gas. De esta manera, al producirse cambios en el equilibrio de los
componentes del gas natural se puede lograr que algunos de ellos se condensen y
otros se vaporicen, disminuyendo de esta manera el punto de rocio de la mezcla
gaseosa. Esto ocurre a medida que estos componentes tratan de alcanzar una nueva
condicion de equilibrio. Generalmente, las condiciones que mas suelen cambiar son
presion y temperatura.

La obtencion de liquidos del gas natural implica la realizaciéon de las
operaciones, licuefaccion y separacion selectiva. Para llevar esto a cabo las industrias
criogénicas emplean cominmente una o algunas combinaciones de los siguientes

Procesos:

2.5.2.1 Proceso de Turbo-Expansion

Un proceso de expansion se conoce como aquel en el cual un fluido pasa de
mayor a menor presion. Esta disminucion de presion, trae asociado una disminucion
de la temperatura con el propdsito de condensar una mayor cantidad de componentes.
En este equipo la presion cae bruscamente y el gas se enfria sensiblemente alcanzado

bajas temperaturas de hasta -126 °F (proceso criogénico).
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Los turbo-expansores son turbo-maquinas destinadas a disminuir la presion y la
temperatura de los gases, aumentando su volumen para asi poder licuarlos o
condensarlos, aprovechando el trabajo producido para generar potencia.

El turbo-expansor es una turbina de un solo impeler o rueda similar a una
turbina de vapor. Es una maquina de libre circulacion que reduce la presion y la
temperatura de una corriente del gas y convierte la energia de la presion de gas en
trabajo 1til. El trabajo es extraido por un compresor centrifugo que es ayudado por un
re-compresor que aumenta la corriente del gas después de que se hayan extraido los
liquidos condensados de LGN. Las ruedas del Expansor y del compresor estan unidas
por los extremos de un eje comun. Esta combinacion del expansor y del compresor en
una sola maquina es conocida como Expander/Compressor (compresor Expansor), el
cual es el corazon de la planta criogénica.

Hay distintos tipos de expansores pero los que mas se usan son los radiales de
reaccion, turbina centripeta que ha permitido cubrir una extensa gama de aplicaciones
vedadas hasta ese entonces en otro tipo de turbinas, en particular en el caso de la
criogenia. En este tipo de turbina parte es expandido en las toberas ingresando el gas
tangencialmente al rotor, combinando la velocidad del fluido radial con la velocidad
periférica del rotor de modo de que no haya un choque con las paredes, permitiendo
trabajar como se menciond anteriormente con parte del fluido en estado liquido. En
general este tipo de maquina no es utilizada por los inconvenientes de la adaptacion
en multi-etapas. Otra particularidad importante es el disefio de las toberas moéviles las
cuales permiten trabajar con eficiencia en una amplia gama de presiones y caudales

adaptando su forma segun sea las condiciones de carga.

2.5.2.2 Proceso de Expansion en Valvulas Joule Thompson

La expansion en valvulas J.T. es muy similar a la del turbo-expansor debido a

que consiste en disminuir la presion para lograr la licuefaccion de los componentes

del gas natural. Una valvula J.T. o de estrangulamiento es simplemente una
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restriccion al flujo, si bien se reduce la presion, no realiza trabajo y por lo general la
transferencia de calor es pequea.

El proceso de Joule-Thompson consiste en el paso desde una presion constante
a otra presion también constante y menor (Pf < Pi), de un gas a través de un
estrangulamiento o una pared porosa. El gas se expande adiabaticamente en el paso
de una presion a otra, y se produce una variacion en su temperatura. La variacion de
temperatura depende de las presiones, inicial y final, y del gas utilizado. Esta

relacionada con la desviacion del gas de su comportamiento ideal.

2.5.2.3 Proceso de Refrigeracion Mecanica

La refrigeracion mecédnica es el proceso mediante el cual se reduce la
temperatura de una sustancia por debajo de la que prevalece en su ambiente. Consiste
en enfriar e gas natural hasta temperaturas que permiten la condensacion del propano
y los hidrocarburos mdas pesados, los cuales se estabilizan luego en una columna

rectificadora para despojarlos del metano y etano.

2.6 Refrigeracion

Los sistemas de refrigeracion son usuales en la industria de procesamiento del
Gas Natural y los procesos relacionados con refinacion de petrdleo, industrias
quimicas y petroquimicas. Algunas aplicaciones para refrigeracion incluyen recobro
de LGN, recobro de GLP, control de punto de rocio de los hidrocarburos,
condensacion de reflujo para fracciones de hidrocarburos livianos, y plantas de gas

natural licuado (GNL).
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2.6.1 Principios Basicos de Refrigeracion

La refrigeracion se basa primordialmente en dos principios basicos conocidos
como la primera y la segunda leyes de la termodindmica. La primera de ellas
establece que la energia no se crea ni se destruye; si desaparece energia en una forma,
debe reaparecer en otra, es decir, no puede aparecer energia en una manifestacion sin
que se registre una reduccion correspondiente en otra de sus formas. La segunda ley
indica que ningln sistema puede recibir calor a una temperatura dada y rechazarlo o
emitirlo a una temperatura superior, sin que el medio que lo rodea efectiie un trabajo
en el mismo. El calor fluye siempre del cuerpo mas caliente al cuerpo mas frio. Si se
toman en cuenta las consideraciones de esta ley, el ciclo de refrigeracion ideal serd el
inverso del llamado Ciclo de Carnot. Sin embargo, el ciclo de refrigeracion ideal es
un Ciclo de Carnot que consiste en dos procesos isotérmicos (AT=0) y dos procesos
adiabaticos (AQ=0).

La refrigeracion se emplea para remover el calor de reacciones quimicas, licuar
gases de proceso, separar gases por destilaciéon y condensacion, y para purificar
productos mediante la congelacion de separacion selectiva de un componente de una
mezcla liquida. La refrigeraciéon también se emplea en forma amplia en el
acondicionamiento de aire de zonas de plantas industriales y en aplicaciones
asociadas con procesos y el aprovechamiento térmico ambiental. Entre las principales
aplicaciones en la industria del gas se incluyen:

+ Purificacion de aceites lubricantes.
Reacciones a bajas temperaturas.
Separacion de hidrocarburos volatiles.
Deshidratacion del gas natural.

Procesos criogénicos.

& F F &

Licuefaccion del gas natural o de sus componentes.
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2.6.2 Refrigeracion Mecanica

El proceso de refrigeracion mecanica consiste en reducir la temperatura de una
sustancia por debajo de la que prevalece en su ambiente. Se refiere al proceso que usa
un compresor para aumentar la presion de un refrigerante a una presion condensable.
El proceso de refrigeracion mecanica puede ser obtenido usando uno de estos ciclos:
+ Compresion — Expansion del vapor.

+ Absorcion.
- Chorro de vapor (Compresion agua — vapor).

El ciclo de refrigeracion puede ser clasificado en cuatro fases diferentes
mediante el uso del diagrama presion — entalpia (P — H). Estas fases son:

+ Expansion

+ Evaporacion

+ Compresion
+

Condensacion

El ciclo de refrigeracion usado en la planta de extraccion de liquidos Santa
Barbara es el de compresion — expansion del vapor el cual puede ser representado por
el diagrama de flujo del proceso y el diagrama de presion — entalpia, los cuales se

muestran en la figura 2.6.
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Figura 2.6.A Diagrama de Flujo del proceso de Refrigeracion Mecanica

con Propano.

Fase de expansion: El punto de partida en un proceso de refrigeracion es la
disponibilidad de liquido refrigerante. En la figura 2.6 B el punto A representa un
punto de burbuja del liquido a su presion de saturacion (Pa) y entalpia (h a). En la
fase de expansion, la presion y la temperatura se reducen por la liberacion instantanea
de liquido a través de una valvula de expansion hasta una presion (Pg), la cual es la
presion mas baja y se determina mediante la temperatura deseada de refrigerante (Tg)
en el punto B.

En el punto B, la entalpia del liquido saturado es h_ g, mientras que la
correspondiente a la entalpia del vapor saturado es hyg. Puesto que la etapa de
expansion (A — B) se produce a través de una valvula de expansiéon y no ocurre
intercambio de energia, el proceso es considerado isoentalpico. Entonces, el valor

total de la entalpia a la salida de la valvula es el mismo que a la entrada ha.
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Figura 2.6.B Diagrama Entalpia-Presion del proceso de Refrigeracion
Mecanica con Propano.

El punto B esté en el interior del domo donde el vapor y el liquido coexisten en
equilibrio. Para determinar la cantidad de vapor formada en el proceso de expansion,
suponemos que X es la fraccion de liquido a la presion Pg con una entalpia hg.
Entonces, la fraccién de vapor formada durante el proceso de expansion con una

entalpia hyg es (1 — X).

Fase de evaporacion: El vapor formado en el proceso de expansion (A — B) no
suministra ninguna refrigeracion al proceso. Calor es absorbido del proceso por la
evaporacion de la porcion de liquido refrigerante. Como se muestra en la figura 2.6 B
la etapa B-C se realiza a una temperatura y presion constante. En el punto C el vapor
es saturado y la entalpia es hyg.

El proceso de refrigeracion es suministrado por el liquido frio (X), y su efecto
refrigerante puede ser definido como X (hyg — hyg). La carga de refrigeracion (o
capacidad de refrigeracion) se refiere a la cantidad de calor absorbido en el
evaporador por el proceso, generalmente es expresado como “toneladas de

refrigeracion o BTU/unidad de tiempo™.
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Fase de compresion: Los vapores del refrigerante salen del evaporador a la
presion de saturacion (Pc). La temperatura de refrigeracion correspondiente es igual a
Tc a una entalpia de hyg. La entropia en este punto es Sc. Estos vapores son
comprimidos isentropicamente hasta una presion Pa a lo largo de la linea C-D.

Fase de condensacion: El refrigerante sobrecalentado que sale del compresor a
Pa y Td (Punto D en la figura 2.6 B) es enfriado a una presiéon aproximadamente
constante hasta la temperatura del punto de rocio (Ta). Luego, los vapores
refrigerantes comienzan a condensarse a temperatura constante Ta.

Durante el enfriamiento del refrigerante, de estado sobrecalentado a saturado y
durante su condensacion, todo el calor y el trabajo adicionado al refrigerante durante
los procesos de evaporacion y compresion deben ser eliminados. De esta manera el
ciclo puede ser completado cuando alcanza el punto A (punto de inicio) en el
diagrama presion — entalpia como se muestra en la figura 2.6 A.

La presion de condensacion del refrigerante es una funcion de la fuente de
enfriamiento disponible: aire, agua u otro refrigerante. La fuente de enfriamiento
recibe el calor que el refrigerante le transfiere. Como la descarga del compresor es
vapor sobrecalentado, la curva de condensacion del refrigerante no es una linea recta.
Ella es una combinacion de la temperatura de sobrecalentamiento y de la temperatura
constante de condensacion. Este hecho debe ser tomado en cuenta para el disefio del

condensador.

2.6.3 Refrigeracion Mecanica con Propano

Muchas plantas de refrigeracion utilizan propano como refrigerante. El propano
no es caro, y esta disponible en muchas plantas de proceso; el cual puede ser
condensado a presiones moderadas y puede ser usado a temperaturas tan bajas como
de -40 °F y con presion de succion por encima de la presion atmosférica. El propano
debe estar tan puro como sea posible. El acumulador del propano normalmente se

ventea para remover el metano y el etano del refrigerante. En las plantas de
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refrigeracion mecanica se emplean equipos para remover los hidrocarburos pesados
que contaminan el propano.

El ciclo de refrigeracion puede ser de una etapa o de dos etapas, y puede utilizar
compresores reciprocantes o centrifugos, con economizadores incorporados en las

etapas del ciclo.

2.6.4 Refrigeracion por etapas

Las plantas de refrigeracion por lo general poseen de una a cuatro etapas de

compresion. El nimero de etapas depende fundamentalmente de los siguientes

factores:

+ Etapas de compresion requeridas.
+ Carga térmica entre etapas.

+ Tipo de compresion.

+ Factores economicos.

Refrigeracion de una sola etapa: En la figura 2.7 se muestra un sistema de
refrigeracion de una sola etapa. El esquema mostrado corresponde a una sola planta

cuyo refrigerante es propano puro.
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Figura 2.7 Sistema de Refrigeracion de una sola etapa.

Refrigeracion en dos etapas: Se usa con el fin de obtener ahorros del orden
del 20% con respecto a la refrigeracion de una sola etapa. El sistema permite el uso
de economizadores inter — etapas. De esta manera se puede remover calor en las inter-
etapas y no a la presion mas baja como en el caso de la refrigeracion en una sola
etapa.

En la figura 2.8 se muestra un diagrama tipico de refrigeracion en dos etapas

con propano puro y con una carga inter-etapa.

1" ETAPA DE 2™ ETAPA DE
COMPRESION COMPRESION

E AP = 10 PSI
59.79 PSIA 252,19 PSIA E
AP =15 FSI
120 °F
242.19 PSIA

Hy = -697 BTULB Hy = 680 BTU/ LB

40 °F
15.68 PSIA

Q BTU/MR

10 MMBTUHR

Hy, = -782 BTU/Lb

H =~ -843 BTU/Lb

Figura 2.8 Sistema de Refrigeracion en dos Etapas.
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Refrigeracion en tres etapas: La refrigeracion en tres etapas permite aun
mayores ahorros de caballaje que la refrigeracion en dos etapas. En este caso, también
se pueden utilizar economizadores inter-etapas y remocion de calor inter-etapas. Vale
la pena mencionar, que los ahorros que se obtienen con tres etapas con respecto a dos
etapas no son tan apreciables como los que se obtienen usando dos etapas con
respecto a una etapa. Aun asi, los ahorros obtenidos con tres etapas, en algunas
plantas justifican su uso.

En la figura 2.9 se muestra un diagrama tipico de refrigeracion en tres etapas

con propano.

1" ETAPA DE 2™ ETAPA DE e
¥ ETAPADE
COMPRESION COMPRESION COMPRESION

Tl sz esia -« Agua de
Eafrismieato

L g

MMBTUMR

Figura 2.9 Sistema de Refrigeracion en tres Etapas.

Configuracion del sistema: El consumo de energia se reduce a medida que
aumenta el numero de etapas. El incremento de los costos en un sistema de
refrigeracion depende del nimero de etapas. Por esta razdn, la inversion inicial y los
ahorros energéticos requieren de estudios econdmicos, que son los que al final
permiten tomar una decision sobre la base de las necesidades y disponibilidades
relacionadas con la adquisicion. El caballaje de compresion se puede reducir ain mas
si se intercambian las cargas de refrigeracion de niveles mas frios a niveles mas

calientes.
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2.7 Separadores

El término separador es aplicado a una gran variedad de equipos usados para
separar mezclas de dos o mas fases. Estas mezclas pueden estar formadas por: una
fase vapor y una liquida; una fase vapor y una solida; dos fases liquidas inmiscibles
(aceite/agua); una fase vapor y dos liquidas o alguna otra combinacion de las
anteriores. El disefio apropiado de los separadores es de suma importancia, debido a
que estos tipos de recipientes son normalmente los equipos iniciales en muchos
procesos. Un disefio inadecuado puede crear un cuello de botella que reduzca la
capacidad de produccion de la instalacion completa. En el disefio de los separadores
es necesario tomar en cuenta los diferentes estados en que se pueden encontrar los
fluidos y el efecto que sobre éstos puedan tener las diferentes fuerzas o principios

fisicos.

2.7.1 Funciones que debe cumplir un separador

Las principales funciones que debe cumplir un separador son:

+ Permitir una primera separaciéon entre los hidrocarburos, esencialmente
liquidos y gaseosos.

+ Refinar aun mas el proceso, mediante la recoleccion de particulas liquidas
atrapadas en la fase gaseosa.

+ Liberar parte de la fraccion gaseosa que pueda permanecer en la fase liquida.
+ Descargar, por separado, las fases liquida y gaseosa, para evitar que se puedan

volver a mezclar, parcial o totalmente.

2.7.2 Clasificacion y descripcion de los separadores
Los separadores pueden clasificarse, segiin su forma en:
- Separadores cilindricos.

+ Separadores esféricos.
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+ Separadores de dos barriles.
Por su parte, los separadores cilindricos pueden clasificarse segun su
orientacion en:
+ Separadores horizontales.
+ Separadores verticales.

Otra clasificacion seria de acuerdo a la manera de inducir fisicamente la

separacion

+ Separadores por gravedad (tipico separador vertical gas-liquido).
- Separadores por impacto (separadores de filtros).

+ Separadores por fuerza centrifuga (separadores centrifugos).

2.7.2.1 Separadores horizontales

En estos equipos, la fase pesada decanta perpendicularmente a la direccion
horizontal de flujo de la fase liviana, permitiendo que la fase liviana continua pueda
viajar a una velocidad superior a la velocidad de decantacion de la fase pesada
discontinua (hasta un cierto limite). En la figura 2.10 se puede observar una

representacion de este tipo de separadores.
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Figura 2.10. Separador horizontal: (a) vista del separador, (b) flujo a
través del separador.

2.7.2.2 Separadores verticales

En estos equipos, la fase pesada decanta en direccion opuesta al flujo vertical de
la fase liviana. Por consiguiente, si la velocidad de flujo de la fase liviana excede
levemente la velocidad de decantacion de la fase pesada, no se producird la
separacion de fases, a menos que esta ultima coalesca en una gota més grande, de
manera que el vapor no arrastre la fase liquida. En la figura 2.11 se puede observar
una representacion de un separador vertical.

Entre las ventajas y desventajas del separador vertical con relacion al separador

horizontal se encuentran:

Ventajas
- Ocupa poco espacio horizontal.
+ Normalmente, los separadores verticales son empleados cuando la relacion

gas o vapor-liquido es alta y/o cuando se esperan grandes variaciones en el flujo de

vapor/gas.
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- El manejo de particulas solidas es menos complejo que un separador
horizontal, ya que estas particulas se acumulan en un area especifica del fondo.

* La posibilidad de incrementar su capacidad resulta menos costosa que para un
separador horizontal.

+ Son faciles de limpiar.

+ Los separadores verticales tienen menos tendencia a la re-vaporizacion del

liquido ya separado.

Figura 2.11 Separador vertical: (a) vista del separador, (b) flujo a través
del separador.
Desventajas

+ Resultan menos econdmicos e ineficientes para manejar altos caudales de gas
y liquido, con relacion al separador horizontal.
+ Su instalacion y transporte es mas costoso que la de un separador horizontal.
+ El manejo de grandes cantidades de liquido, fuertes variaciones en la entrada
de liquido, ¢ separacion liquido-liquido, obliga a tener excesivos tamafios de
recipientes, cuando se selecciona la configuracion vertical.
+ Requiere diametros mayores para una determinada capacidad, con respecto a

los separadores horizontales.
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+ La superficie disponible para la separacion gas-liquido es menor en un
separador vertical, lo cual hace menos efectivo el proceso de separacion.
+ En separadores verticales, los volimenes de retencion, dificultan la

desgasificacion de liquido y el manejo de espuma, si se forma.

2.7.2.3 Separadores de filtro

Este tipo de separadores utilizan el principio de aglomeracion de goticas de
liquido en un medio filtrante seguido por un elemento eliminador de niebla. El
aglomeramiento méas comun y eficiente estd compuesto por un elemento filtrante
tubular de fibra de vidrio, el cual es capaz de retener particulas de liquido hasta
tamafios de sub-micrones.

El gas fluye dentro de la parte superior del empaque del filtro, pasa a través de
los elementos y luego viaja hacia fuera por medio de los tubos. Las particulas
pequenas secas (si las hay por arrastre de sélidos o productos de corrosidon), son
retenidas en los elementos filtrantes y el liquido se aglutina para formar gotas mas
grandes.

La eficiencia de un separador de filtro depende mayormente del disefio
apropiado del empaque del filtro y que este produzca una caida de presion minima,
que permita mantener una eficiencia de filtracion. Son utilizados en aplicaciones de
alto flujo de gas/bajo flujo de liquido y pueden tener ambas configuraciones,
horizontales y verticales. Son utilizados comiinmente a la entrada de los compresores
en las estaciones compresoras, como un despojador final aguas arriba de la torre

contactora de glicol y en aplicaciones de gas de instrumentacion/combustible.

2.7.2.4 Separadores centrifugos
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Estos separadores ofrecen un espacio eficiente, pero son muy sensibles a la tasa
de flujo y requieren una mayor caida de presion que la configuracion estandar de un

separador.

2.7.3 Principios fundamentales considerados para realizar la separacion fisica de

vapor, liquidos o solidos.

Los principios fundamentalmente considerados para realizar la separacion fisica

de vapor, liquidos o s6lidos son:

+ Momentum o cantidad de movimiento: fluidos con diferentes densidades
tienen diferentes momentum. Si una corriente de dos fases cambia bruscamente de
direccion, el fuerte Momentum o la gran velocidad adquirida por las fases, no permite
que las particulas de la fase pesada se mueva tan rapidamente como la de las de la
fase liviana, este fendémeno provoca la separacion.

+ Fuerza de gravedad: las gotas de liquido se separan de la fase gaseosa,
cuando la fuerza gravitacional que actua sobre las gotas de liquido es mayor que la
fuerza de arrastre del fluido de gas sobre la gota.

+ Coalescencia: Las gotas muy pequeflas no pueden ser separadas por
gravedad. Estas gotas se unen, por medio del fenémeno de coalescencia, para formar
gotas mayores, las cuales se acercan lo suficiente como para superar las tensiones

superficiales individuales, y de esta forma lograr la separacion por gravedad.

Toda separacion puede emplear uno o mas de estos principios, pero siempre las
fases de los fluidos deben ser inmiscibles y de diferentes densidades para que ocurra

la separacion.
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2.8 Transferencia De Calor

El calor se define como una energia en transito y su transferencia ocurre cuando
existe una diferencia de temperatura entre dos medios. Esta transferencia de
temperatura puede ocurrir de tres modos, en forma independiente o al mismo tiempo.
Se habla de conduccién cuando la transferencia de calor ocurre a través de medios
solidos, conveccion cuando existe un fluido de por medio y radiaciéon cuando la
transferencia de calor es a través de ondas electromagnéticas.

La conduccion, por ser exclusiva de los so6lidos, depende del area de superficie,
espesor y del tipo de material; cada material conduce de manera distinta el calor,
ofreciendo mayor o menor resistencia a su flujo, por lo que se han designado
constantes de conduccion para cada uno de ellos. La conveccion depende del area de
superficie y del fluido en contacto con la superficie; para el fluido también existe una
constante de transferencia, la cual depende de la velocidad, presion, densidad y
viscosidad que posea el fluido a determinada temperatura. Por otra parte, la radiacion
depende de las temperatura de las superficies y su forma, ya que el calor se transmite
en forma de ondas electromagnéticas, las cuales no requieren de fluidos o sélidos
para propagarse. En la figura 2.12 se pueden observar las distintas formas de

transferencia de calor.
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() (b) (c)

Figura 2.12 Modos de Transferencia de calor: (a) conduccion, (b)

conveccion, (¢) radiacion.

2.8.1 Equipos de Transferencia de Calor

Los equipos de transferencia de calor, son equipos disefados para transferir el
calor entre dos fluidos a diferentes temperaturas. Son unidades comunmente
utilizadas en los procesos industriales y hasta domésticos. Su importancia radica en
que son “ahorradores de energia”, ya que gracias a la transferencia de calor que llevan
a cabo, se puede calentar o enfriar fluidos utilizando sus gradientes térmicos, evitando
o disminuyendo la utilizacion de sistemas de refrigeracion o calentamiento. A
continuacion, se presentan las principales aplicaciones, en cuanto a equipos de

transferencia de calor se refiere:

2.8.1.1 Rehervidores

Los Rehervidores son los equipos encargados de generar el vapor que asciende
por la columna de destilacion. El vapor proviene de la vaporizacion parcial del
liquido en el fondo de la torre, por lo tanto actiia como una etapa de equilibrio. Los
Rehervidores generalmente utilizan aceite caliente o vapor de agua provenientes de

sistemas de servicio independiente del proceso; sin embargo, algunas veces pueden
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utilizar corrientes del proceso dependiendo de cudl sea el caso. A continuacion se
presentard de manera simplificada los diferentes tipos de rehervidores junto con
algunas caracteristicas resaltantes, pudiéndose observar en la figura 2.13 la

configuracion de los mismos.

+ Termosifon vertical: es el tipo mas comun de rehervidores en practicas de
destilacion. Este equipo consigue altos rangos de transferencia de calor, con
tendencias minimas de ensuciamiento y minima residencia del material; posee una
configuracién de tuberias simple, ademas de un bajo costo de inversion. Por lo
general, son usados cuando son requeridas grandes superficies de calor, cuando se
requiere recirculacion de liquidos y en servicios de vacio.

+ Termosifon horizontal: comparado con el rehervidor anteriormente
mencionado, generalmente requiere mas espacio para tuberias, ademas posee una alta
tendencia al ensuciamiento y usualmente suelen ser mas costosos. Son usados
ampliamente cuando se requieren grandes areas para transferencia de calor y cuando
el cabezal de liquido requerido para bombeo no puede disponerlo ni un rehervidor
vertical, ni uno de circulacion forzada.

+ De circulacion forzada: Por lo general, suele evitarse su uso ya que los
costos de bombeo resultan elevados. Se utilizan cuando el sistema a tratar posee
viscosidades elevadas (>25 centipoise) y cuando el rehervidor debe localizarse a

grandes distancias de la columna en sistemas de vacio (>4 psia).
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Figura 2.13 Tipos de rehervidores: (a) termosifon vertical, (b) termosifon
horizontal,
(¢) circulacion forzada, (d) Kettle, (e) interno.

- Kettle: Tiene bajos rangos de transferencia de calor y altas tendencias de
ensuciamiento. Son ampliamente usados en columnas de vacio en donde se requiera
limpieza continua y en torres donde se necesite grandes areas de transferencia de
calor y, ademas, se desee minimizar el liquido de salida del rehervidor.

+ Interno: suelen ser los menos atractivos debido a los diametros de las
columnas, aunque suelen ser aplicados en destilaciones por lotes o cuando los

diametros de las columnas son extensos por otras consideraciones.

2.8.1.2 Hornos

Un horno consiste de una camara aislada donde la combustion del combustible
gaseoso o liquido ocurre y transfiere calor, principalmente por radiacion, en tubos que
se encuentran en la cdmara de combustion, a través de los cuales fluye el fluido. El
propoésito de un horno puede ser simplemente para calentar un fluido, vaporizarlo
total o parcialmente o para suplir el calor necesario de una reaccion endotérmica.

En el horno, los gases que resultan de la combustion ocupan la mayor parte del

volumen de calentamiento. El horno contiene una o varias cdmaras formadas por una
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serie de tuberias o serpentines y por cuyo interior circula el fluido que se desea
calentar con el calor que genera la combustion. La mayoria de los hornos poseen dos
camaras o secciones de calentamiento denominados:

+  Seccion de conveccion.

+  Seccion de radiacion.

En la seccion de conveccion la mayor parte del calor se transfiere por
conveccion y se utiliza para precalentar el fluido que entra al horno. En la seccion de
radiacidn, el calor se transfiere tanto por radiacién como por conveccion. Esta seccion
se utiliza para llevar la temperatura del fluido que se calienta al valor deseado.

La funcién mdas importante de un horno es generar una cantidad especifica de
calor a temperaturas relativamente apreciables, el cual va a ser transferido al fluido

sin producir sobrecalentamiento de las partes que integran el horno.

2.8.1.3 Enfriadores por aire

Los enfriadores con aire consisten en un haz de tubos, que pueden tener aletas
que aumentan la transferencia de calor, y un banco de ventiladores que impulsan el
aire a través de los tubos. Los motores eléctricos (impulsores mas comunes), los
soportes estructurales y la cdmara impelente son componentes basicos en estos
intercambiadores. Son unidades que resultan costosas inicialmente u ocupan mucho
espacio, pero resultan atractivas a .largo plazo por el tipo de refrigerante que utilizan.
Existen dos tipos de enfriadores por aire los cuales son: de tiro forzado y de tiro
inducido.

La unidad de tiro forzado impulsa el aire sobre la superficie de los ventiladores
se encuentran situados por debajo de los haces tubulares como se muestra en la figura
2.14. (a), mientras que en la unidad de tiro inducido el ventilador se sitia sobre el haz
de tubos y el aire es arrastrado a través de la superficie del tubo como se observa en la

figura 2.14 (b).
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Figura 2.14 Enfriadores por aire: (a) Tiro forzado y (b) tiro inducido.

Las dos modalidades anteriores tienen sus ventajas y desventajas, pero

dependiendo de las condiciones climaticas, requerimientos de enfriamiento y otros

factores, se podra decidir cudl opcion es la mas recomendable. A continuacion en la

tabla 2.2 se establecen comparaciones entre estos equipos.

Tabla 2.2 Diferencias entre los tipos de enfriadores.

Buena distribucion del aire por toda la

seccion de los tubos.

Deficiente distribucion del aire por

toda la seccion de los tubos.

Menor posibilidad de recirculacion del

aire caliente.

Mayor posibilidad de recirculacion del

aire caliente.

Requiere mayor potencia, sobre todo,

si la temperatura del aire excede los 30°C.

Requiere menor potencia aun si la

temperatura excede los 30 °C.

Dificil acceso al ventilador para el

mantenimiento y el ajuste de las aspas.

Mejor acceso al ventilador para el

mantenimiento y ajuste de las aspas.

Menor impacto por los cambios

climaticos, ya que el 60% de los bancos de

tubos esta cubierto.

Total exposicion de los tubos a

cambios en las condiciones ambientales.
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2.9 Destilacion

La destilacion es una de las operaciones unitarias mas utilizadas en la industria
de los procesos quimicos, el cual consiste en la separacion de los componentes de una
solucion, basada en la diferencia de los puntos de ebullicion de los mismos. En este
proceso se utilizan varios tipos de dispositivos, como por ejemplo, los empaques que
pueden ser al azar, ordenados o estructurados y las bandejas o platos, para que las dos
fases entren en contacto intimo. Los platos se colocan uno sobre otro y se encierran
con una cubierta cilindrica para formar una columna, los empaques también estan
contenidos dentro de las columnas entre los platos de apoyo y el soporte.

La corriente de alimentacion que se debe separar en fracciones se introduce a
uno o mas puntos a lo largo de la coraza de la columna de destilacion. Debido a la
diferencia de densidad entre la fase vapor y liquida, el liquido corre hacia la parte
inferior de la columna cayendo en cascada de plato a plato, mientras que el vapor
asciende por la columna, para entrar en contacto con el liquido en cada uno de los
platos. Los componentes mas ligeros (de punto de ebullicion mas bajo) tienden a
concentrarse en la fase vapor, mientras que los mas pesados (de punto de ebullicion
mas alto) tienden a la fase liquida. El resultado es una fase vapor que se hace mas rica
en componentes livianos al ir ascendiendo por la columna, y una fase liquida que se
va haciendo cada vez mas rica en componentes pesados conforme desciende en
cascada.

Cuando la alimentacion se introduce en un punto a lo largo de la columna, esta
se dividird en una seccidon superior denominada seccion de rectificacion o
enriquecimiento, y otra inferior que se denomina seccion de agotamiento o
despojamiento. Estos términos resultan bastante indefinidos en columnas con
alimentaciones multiples y en columnas en las cuales se retiran corrientes laterales a
lo largo de la columna. La separacion que se logra entre el producto superior y el

fondo depende primordialmente de las volatilidades relativas del componente, el
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numero de platos o bandejas en contacto y la relacion de reflujo de la fase liquida a la

de vapor.
2.9.1 Constante de Equilibrio

La constante de equilibrio (X:) es una medida de la tendencia de vaporizacion

de la sustancia i en un sistema y esta definida por la siguiente ecuacion:

Y.
K!' = —!
X; (Ec. 2.5)

Donde:

Ki: constante de equilibrio del componente i.

Yi: Fraccion molar en la fase vapor del componente i.

Xi: Fraccion molar en la fase liquida del componente i.

Si el valor de la constante de equilibrio es elevado, entonces la sustancia i1
tenderd a concentrarse en el vapor, mientras que si el valor es bajo, el componente se
concentrard en el liquido. Si el valor es la unidad, el componente i tendera a separarse
equitativamente entre ambas fases.

La constante de equilibrio es funcion de la temperatura, la presion y la
composicion. En el equilibrio, al fijar dos de estas variables se define la tercera, por
lo que la constante Ki se puede ver como funciéon de la temperatura y composicion,
presion y composicion o presion y temperatura. Para predecir el valor de Ki se
pueden utilizar resultados experimentales, ecuaciones de estado termodinamico o
gréficas.

Para un sistema ideal (gas ideal y/o solucion ideal), la constante de equilibrio se
define como la relacion de la presion de vapor del componente i entre la presion total

del sistema.
p-

K., =-—
“eaL — Py (Ec. 2.6)



45

4oear - Constante de equilibrio del componente i para un gas ideal.
P": Presion de vapor del componente i.

P+. Presion total del sistema.

2.9.2 Diagramas de Fases

Los diagramas de fases o envolventes son representaciones graficas, a través de
las cuales es posible predecir el estado y comportamiento de los fluidos a
determinadas condiciones de temperatura y presion. Entre los mas utilizados se
encuentran: el diagrama xy, el diagrama PT y el diagrama T-xy. Tanto el diagrama
PT como el T-xy utilizan los valores de saturacion del liquido y el vapor, conocidos
como punto de burbuja y punto de rocio.

Con estos diagramas, también se puede predecir en qué momento se va a
condensar un gas y cuando se va a evaporar un liquido. Por ello, son ampliamente
utilizados para disenar y dirigir las operaciones de la industria del gas natural.
Cuando se conoce el diagrama correspondiente al fluido que se maneja, se estard en
condiciones de predecir el estado de la mezcla en cualquier momento, dependiendo
de la presion y la temperatura a la cual se esté trabajando. Eso permitira tomar las
decisiones segun sea el caso que se presente. Los diagramas de fases pueden

clasificarse de la siguiente manera:

- Sistema de un componente

Estos son sistemas conformado por un solo componente, lo que vendria a ser
una sustancia pura, y la cual dependiendo de los valores de temperatura y presion
puede estar en estado sdlido, liquido o gas. Se sabe que para el caso de los

hidrocarburos no existen yacimientos conformado por un solo componente, sino que
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lo que existe es una mezcla de ellos, pero su estudio es conveniente para entender el
comportamiento que tendria un hidrocarburo en caso de encontrarse en estado puro.
- Sistema de dos componentes

Un diagrama de fases binario muestra las fases formadas para diferentes
muestras de dos elementos en un rango de temperatura. Estos diagramas tienen un
mayor grado de complejidad que los monocomponentes, en vista de que se ha

agregado una nueva variable que es la composicion.

+ Sistema Multi-componentes

Estos diagramas son los que realmente representan las condiciones de los
hidrocarburos, tanto de petréleo como de gas. El comportamiento de estos sistemas
dependera fundamentalmente de la composicion y de las propiedades de los
componentes en forma individual.

A continuacion, se muestra un diagrama PT, el cual es el méas usado en los

procesos de la industria del gas natural.

Punto
Presi6n Critico
| Cricondembdrica . _ Puntosde

Rocio

Puntos de
Burbuja

Temperatura
Cricondentérmica

=0 —wvwm>™Do

Lineasde
Iso-calidad

TEMPERATURA

Figura 2.15 Diagrama PT de una muestra de gas natural.



47

El diagrama PT de una sustancia pura es una curva que separa la fase liquida de
la fase vapor. Sin embargo, para un sistema multicomponente, esta grafica tiene
forma de domo por lo que también se le conoce como envolvente, la cual es de mucha
utilidad porque permite predecir el estado de un sistema a ciertas condiciones de
presion y temperatura.

En la figura 2.15 se observan puntos de especial interés, los cuales se definen de

la siguiente manera:

- Punto Critico: Es el lugar donde convergen las curvas de burbujeo y de
rocio. En este punto las propiedades intensivas de las fases, tales como la densidad,
viscosidad, entalpia y entropia son idénticas. La posicion del punto critico del sistema
y las curvas de isocalidad permiten tener una idea del tipo de fluido que estd
representado por el diagrama. Si el punto critico estd completamente a la izquierda de
la envolvente de fase, se trata de un gas seco y cuando estd desplazado hacia la

derecha del diagrama, es un crudo pesado.

+ Punto Cricondembarico: Presion maxima a la cual las fases liquido y vapor

pueden coexistir. En sustancias puras este punto coincide con el punto critico.

+ Punto Cricondentérmico: Es la temperatura maxima a la cual las fases

liquido y vapor pueden coexistir.

+ Punto de rocio: Es el punto a una presion y una temperatura para una mezcla
con una composicion determinada, para el cual en el seno de la fase vapor aparece la
primera gota de condensado (liquido) enriquecido en los componentes mas pesados y
a partir del cual comienza la condensacion de la mezcla.

+ Punto de Burbuja: Es el punto a una presion y temperatura para una mezcla

con una composicion determinada, para el cual en el seno de la fase liquida aparece la
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primera burbuja de vapor enriquecida en los componentes mas volatiles, y a partir

del cual comienza la ebullicion de la mezcla

+ Curva de Burbuja: Constituida por la union de puntos de burbuja, los cuales
se encuentran en fase liquida en equilibrio con una cantidad infinitesimal (burbuja) de

gas.

+ Curva de Rocio: Constituida por la unidon de puntos de rocio, los cuales se
encuentran en fase gaseosa en equilibrio con una cantidad infinitesimal (gota) de

liquido

+ Lineas de iso-calidad: Son linecas que unen puntos de igual porcentaje
volumétrico de liquido en la mezcla liquido-gas. Por lo que, las curvas de burbujeo y
rocio son lineas de 100% y 0% de liquido respectivamente, todas estas curvas

convergen en el punto critico.

2.10 Descripcion Del Programa De Simulacion

Los programas utilizados en ingenieria y muchos simuladores de proceso,
reflejan el avance tecnoldgico que ha tenido en los ultimos afios, la ingenieria de
sistemas, la informatica y la computacion. Estos paquetes permiten resolver de una
forma rapida y sencilla, infinidad de célculos que continuamente realiza el ingeniero
de procesos para el andlisis, evaluacion y disefio de muchos equipos, tales como:
reactores quimicos, intercambiadores de calor, chillers de enfriamiento, tuberias,
torres de destilacion, y muchas otras operaciones unitarias; ademas de calculos de las
propiedades fisicoquimicas y termodinamicas de las corrientes involucradas, que de
otra forma llevarian semanas enteras de trabajo, se obtienen ficilmente en pocos
minutos. El riesgo de errores se debe a que a menudo no se consideran las

limitaciones, rango de aplicacion permisibles o simplificaciones implicitas en las
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ecuaciones empleadas por el modelo comercial, lo cual puede llevar a serios
problemas, al tratar de explorar o predecir comportamiento bajo condiciones
diferentes.

Los simuladores de proceso son herramientas de calculo para la realizacion de
diversas aplicaciones en el campo de la ingenieria. Estos permiten realizar una
evaluacion confiable de diversos procesos, proporcionando informacion util para el

disefio conceptual.

2.10.1 HYSYS PLANT 3.2

Uno de los simuladores mas utilizados es el HYSYS PLANT 3.2, creado por la
empresa Hyprotech, con el cual se puede realizar desde una simple evaluacion de
propiedades de mezcla hasta una simulacion completa de plantas quimicas y
refinerias de petroleo, incluyendo herramientas para estimar las propiedades de los
fluidos, equilibrios de fase liquido-vapor y balances de materia y energia en una
planta de procesos. Ademas, el simulador HYSYS PLANT 3.2, permite obtener las
especificaciones de un determinado equipo y evaluar problemas que se presentan en
un proceso industrial 6 en una planta, a través de calculos rapidos y confiables.

El ambiente HYSYS esta compuesto por cuatro interfases. La primera de estas
se denomina diagrama de flujo de procesos PFD (Process Flow Diagram), cuya
funcién es permitir al usuario construir la topologia del proceso que se desea simular.
Ademas, existe el libro de trabajo (LT), el cual es una coleccion de hojas de calculo
que despliega la informacion del proceso en forma tabular. Otra interfase, la
constituye la vista denominada propiedades, la cual consiste en una serie de paginas
que contienen informacion acerca de los objetos que construyen el proceso. Por
ultimo, existe la ultima vista de resumen en la que se despliega una lista de las

corrientes y los médulos considerados.



CAPITULO III
MARCO METODOLOGICO

Para llevar a cabo el desarrollo de este proyecto de investigacion, se tom6 como
base una metodologia que permite describir de manera clara y sencilla las etapas y las
herramientas necesarias para lograr el cumplimiento de los objetivos. Primeramente,
se recopild toda la informacion necesaria contenida en las diferentes fuentes
bibliograficas tales como: libros técnicos, manuales, publicaciones en Internet,
diagramas de procesos, entre otros, para posteriormente empezar al desarrollo de cada
objetivo planteado.

3.1 Descripcion Del Funcionamiento De Una Planta Controladora De Punto De
Rocio.

Para el desarrollo de este objetivo se realizo una visita a la Planta de Extraccion
de Liquidos Santa Barbara, en donde el ingeniero de operaciones nos aportd sus
valiosos conocimientos en cuanto al proceso y el funcionamiento de cada equipo
dentro de las instalaciones. Luego de la visita y con la informacidén suministrada se
procedid a describir y explicar el funcionamiento de la planta, haciendo mayor énfasis
en los sistemas de deshidratacion con TEG y tamices moleculares, enfriamiento y
expansion.

Para la descripcion del proceso que se lleva a cabo en la Planta Santa Barbara
se utilizo el diagrama de flujo general de la planta asi como también los diagramas de

las secciones de deshidratacion (con TEG y tamices moleculares).
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3.2 Analisis De Las Variables Que Se Manipulan Y Controlan En Una Planta
Controladora De Punto De Rocio.

Con la ayuda de los diagramas de flujo de la planta, se procedid a establecer y
analizar las variables que se manipulan y controlan en las secciones de deshidratacion
(con TEG y con tamices moleculares), enfriamiento y expansion de la planta.
Haciendo mayor énfasis en la seccion de deshidratacion, puesto que en la misma el

analisis de dichas variables se realiz6 por equipo.

3.3 ANALISIS DE LAS VARIABLES EXTERNAS QUE INFLUYEN
SOBRE LA EFICIENCIA DE OPERACION DE LA PLANTA.

Las variables externas que influyen sobre la eficiencia de operacion de la
planta, se establecieron mediante el andlisis de las variables de entrada a la misma
(Presion, Temperatura, GPM, % CO,y H,S), donde se estudio el efecto que provocan
en el proceso de extraccion de liquidos del gas natural (LGN) llevado a cabo en la
Planta Santa Barbara. Cabe destacar, que todo el gas que alimenta a la Planta de
Extraccion de Liquidos Santa Barbara proviene del Complejo Operativo Muscar
(C.0.M), y a su vez el gas que alimenta a C.O.M. proviene de los campos Amana, El

Tejero, Musipan, Santa Barbara, Carito y Jusepin.

3.4 Criterios De Seguridad Involucrados En El Proceso.

Se establecieron cuatro elementos que proporcionan multiples capas de
proteccion (criterios de seguridad) tanto como para los trabajadores como la
seguridad de las poblaciones aledanas y las instalaciones propias de la planta. Asi
mismo, se sefald la importancia de los lazos de control en todo el sistema de la

planta.

3.5 Problemas Operacionales Mas Comunes Que Se Presentan En Una Planta
Controladora De Punto De Rocio.
Mediante la visita realizada a las areas operacionales de la planta y los datos

aportados por el ingeniero de procesos se pudo conocer y analizar los problemas
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operacionales mas comunes que se presentan actualmente en las secciones de

deshidratacion, enfriamiento y expansion de la misma.

3.6 Opciones Para La Optimizacion De Una Planta Controladora De Punto De
Rocio.

Para llevar a cabo el desarrollo de este objetivo se hizo un estudio de los puntos
sensibles o variables criticas presentes en los procesos de deshidratacion,
enfriamiento y expansion con el fin de proponer opciones que conlleven al mejor
funcionamiento de los mismos y lograr una alta eficiencia en el proceso de recobro de

LGN.

3.7 Estudio De La Respuesta De La Planta Controladora De Punto De Rocio
Cuando Se Manipulan Variables De Control Con El Paquete De Simulacion
HYSYS PLANT 3.2

Se utilizd el paquete de simulacion HYSYS PLANT 3.2, importante
herramienta creada por Hyprotech, con la cual se evalud la respuesta de las zonas mas
sensibles de la planta controladora de punto de rocio (deshidratacién con glicol y
expansion) cuando se manipulan las variables criticas de control. Para realizar el
modelo de simulacién de ambos sistemas, se tomo6 como base las variables de disefo
de la Planta Santa Barbara.

Se realizé la simulacion en las secciones de deshidratacion con TEG y
expansion debido a que las mismas son areas criticas de la planta y un mal
funcionamiento conlleva una mala operacion de las secciones siguientes.

Una vez realizado el CASO DISENO se procedi6 a evaluar la respuesta de los
sistemas simulados cuando se manipulan o varian algunas variables criticas. Luego,
se compararon los resultados obtenidos de las variaciones con el CASO DISENO.
3.7.1 Sistema termodinamico usado

En el simulador de procesos HYSYS PLANT 3.2 existen diferentes modelos
matematicos para determinar las propiedades de los componentes que conforman un

proceso cualquiera. Para la seleccion del método termodinamico o paquete de
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propiedades en HYSYS se siguieron los pasos mostrados en el esquema 3.1. Esta
guia para sistemas que contienen hidrocarburos demuestra que la ecuacion de estado

Peng Robinson es la mas adecuada para realizar la simulacion.

Figura 3.1 Esquema para la seleccion del Método Termodinamico usado en
el simulador HYSYS PLANT 3.2.

En la escogencia de esta ecuacion se tomo en cuenta las caracteristicas del gas
natural de entrada a la planta (no existe presencia de hidrogeno (H;) y si de Cs o mas
livianos. Estas consideraciones dejan la posibilidad de escoger las siguientes
ecuaciones de estado: Peng Robinson, Soave Redlich Kwong, Benedict Webb Rubin
Starling Twu y Lee Kesler Ploter.

Como se observa en la tabla 3.1 tanto la ecuacion Peng Robinson (PR)
como Soave Redlich Kwong (SRK) presentan los mismos rangos de trabajo de
presion y de temperatura, por lo que ambas pueden ser empleadas. Sin embargo, se
escoge Peng Robinson por ser la ecuacion termodindmica usada por los disefiadores

de la planta para simular el proceso.

Tabla 3.1 Rango de operacion de Ecuaciones de estado




SRK -160 a 800 0a 5000
LKP -460 a 600 0a 2000
GS 0 a 800 0a 3000
PR -160 a 800 0a 5000
BK10/CP 100 a 1200 0al00
BWRST -160 a 200 0a2000

Donde:
SRK: Soave Redlich Kwong
LKP: Lee-Kesler-Plocker
GS: Grayson Street
PR: Peng Robinson

BK10/CP: Braun K10 con Curl-Pitzer

BWRST: Benedit Webb Rubein Starling Twu

3.7.2 Simulacion Caso Diseiio
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La simulacion del sistema de deshidratacion con TEG y del sistema de

expansion CASO DISENO se realizo con el simulador HYSYS PLANT 3.2, y esta

basada en los datos de disefio de la planta Santa Béarbara aportados por el Ingeniero de

Operaciones durante la visita realizada.

3.7.2.1 Caso Diseno deshidratacion con TEG

La figura 3.1 muestra la simulacion CASO DISENO del sistema de

deshidratacion con TEG, donde los equipos fueron simulados de la siguiente manera:

1.Mezclador: se utiliza para saturar la mezcla gaseosa con agua. En el equipo
entra la corriente de gas (con la composicion y las variables de disefio que se

muestran en las tablas 3.2 y 3.3) y la corriente de agua.

2.Separador: a este equipo entra la corriente gaseosa saturada de agua que sale

del mezclador. Aqui se separa el exceso de agua que contiene el gas.

3. Absorbedor: en este equipo se lleva a cabo la absorcidon quimica del proceso,
es donde ocurre la transferencia de masa Gas-TEG. Se simulé6 como un
absorbedor sencillo sin rehervidor ni condensador. La corriente gaseosa
saturada con agua entra por el fondo y debe salir por el tope con una
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especificacion de agua de 4 Lbs. H2O/MMPCND. La corriente de TEG pobre
entra por el tope de la torre y sale por el fondo rica en agua.

TEG
POBRE

GAS GAS
SECO DESHIDRATADO

VAPOR

I} SATURADO
GAS SATURACO

o MEZCLADOR SEPARADOR
IE
ABSORBEDOR RICO

LiQUIDO SATURADO

Figura 3.2 Simulacion CASO DISENO del sistema de deshidratacién con
TEG.

En las tablas 3.2 y 3.3 se presentan la composicion del gas y datos de las

variables de disefio que entran a la planta.

Tabla 3.2. Comiosicién del ias de entrada al sistema de deshidratacion.

Nitrogeno 0.0023
CO; 0.0481
Metano 0.7398
Etano 0.1054
Propano 0.0643
1-Butano 0.0100
n-Butano 0.0166
i-Pentano 0.0042
n-Pentano 0.0033
n-Hexano 0.0021
n-Heptano 0.0011
n-Octano 0.0005
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n-Nonano 0.0002
n-Decano 0.0001
H>S 0.0000
H,O 0.0020

Tabla 3.3. Variables de disefio empleadas en el sistema de deshidratacion

con TEG.
| VARIABLRS |  VALOR
Presion del gas 1200 Psia
Temperatura del gas 120 °F
Caudal de gas 400 MMPCND
Contenido de agua a la 91,53
entrada LbH20/MMPCND
Temperatura de TEG 135 °F
Presion de TEG 1195 Psia
Caudal de TEG 20 GPM
Contenido de agua a la
salida 4 Lb H2O/MMPCND
Concentracion de TEG 98%

3.7.2.2 Caso DiseNO expansion
En la figura 3.2 se observa la simulacion CASO DISENO del sistema de
expansion, donde los equipos que se utilizaron fueron:

1.Separador: La mezcla liquido-vapor que entra a este equipo a -4°F proveniente
del enfriamiento en el intercambiador de alta presion se separa. Entonces, por
el tope sale la mezcla gaseosa que va al expansor y por el fondo LGN liquido
que va a la torre de recobro.

2.Expansor: En este equipo que trabaja de forma isoentropica entra una parte de
la corriente que sale del separador, la cual sufre una expansiéon donde
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disminuye la presion y la temperatura del mismo desde -4 °F y 1140 Psia hasta
-77.93 °F y 474.8 Psia.

3.

4.Valvulas de expansion Joule Thompson: la corriente de LGN que sale del
separador pasa a través de la valvula, la cual trabaja de forma isoentalpica. El
gas que entra sufre una expansion pero la temperatura y la presion alcanzada
es menor que la del expansor (-37 °F y 440 Psia).

5.Columna de recobro: este equipo no es mas que un absorbedor provisto de un
rehervidor en donde entran varias corrientes y se le designa un numero de
platos (en nuestro caso 15). La caida de presion de la torre es de 40 PSIA. Por
el tope sale el gas seco conformado por metano y etano principalmente y por
el fondo sale el LGN que se ha recobrado. Al equipo entran tres corrientes:

4 La primera corriente proviene del intercambiador criogénico a -118°F
entra al primer plato de la columna de recobro y constituye la corriente
de reflujo de la misma.

+ La segunda corriente proviene del expansor (LGN3) y entra al quinto
plato de la torre.

+ La tercera corriente (LGN,) proviene de la véalvula que expande el
LGN proveniente del separador y entra al octavo plato de la torre.

Por el tope de la columna sale el gas seco con un caudal de 350
MMPCND a -100.8 °F y 440 Psia. Por el fondo sale la corriente de LGN con
un caudal de 51 MMPCND (38000 Barril/D) a 169°F y 480 Psia.

5. Enfriador: Este dispositivo fue colocado con la finalidad de enfriar la
corriente de LGN que sale de la columna de recobro desde 169.3°F hasta
80°F, que es la temperatura a la cual debe entrar dicho LGN a la columna
estabilizadora.
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Proveniente
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Figura 3.3 Simulacion CASO DISENO del sistema de expansion.

En la tabla 3.4 se encuentran las diferentes composiciones para cada GPM, con

las cuales se realizaron las tres corridas.

Tabla 3.4. Diferentes composiciones usadas en cada corrida realizada
en la simulacién al sistema de expansion.

Metano 0,741323 0,747723 0,817608
Etano 0,105611 0,087912 0,109319
Propano 0,064427 0,043844 0,039660
i-Butano 0,010020 0,008827 0,012203
n-Butano 0,016634 0,039849 0,009152
i-Pentano 0,004209 0,004414 0,003864
n-Pentano 0,003307 0,003576 0,001525

Tabla 3.4. Diferentes composiciones usadas en cada corrida realizada
en la simulacién al sistema de expansion (Continuacion).

n-Hexano 0,002104 0,004852 0,002237
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n-Heptano 0,001102 - -

n-Octano 0,000501 - -

n-Nonano 0,000200 - -

n-Decano 0,000100 - -
CO, 0,048157 0,056900 0,002136
N> 0,002304 0,002105 0,002295

3.7.3 Variaciones realizadas en la simulacion.

En el sistema de deshidratacion con TEG se vario: Concentracion del TEG,
caudal de TEG, Temperatura de TEG y del gas y Presion del gas. En cada caso y para
cada variacion se determind la cantidad de agua por MMPCND para observar la
respuesta del proceso.

En el sistema de expansion se varidé el GPM de la mezcla gaseosa. Se introdujo
un GPM para un gas rico (CASO DISENO) y un GPM para un gas hiimedo. Los
valores operacionales manejados en la simulacion son los permitidos por cada uno de
los equipos ya que HYSYS PLANT 3.2 tiene la particularidad de simular los equipos

de modo tal que se asemeja a los valores de operacion real.

3.8. Muestra De Calculo
3.8.1 Contenido de agua en la corriente de gas de entrada

Para determinar el contenido de agua del gas saturado a 1200 Psia y 120°F, se
empled la correlacion de McKetta-Webe para gas dulce (Ec.2.2). Como el gas
alimentado contiene CO, se determind tanto en contenido de agua de los

hidrocarburos como del CO, mediante las graficas del anexo B.1 y B.3, obteniéndose:

WHIDR.: 91 Lb Agua/ MMPCN

Wco2 =110Lb Agua/ MMPCN
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Donde:
Lb Agua: Libras de agua.
MMPCN: Millones de pies ciibicos normales.
La fraccion molar de los componentes se obtuvo de la tabla 3.2. La fraccion

de los hidrocarburos se obtiene de la siguiente manera:

ﬂ=l‘.'“]I

Yueps = Z Yuens
i=0Cy
Yucrs = 0,7398 + 0,1054 + 0 0643 + 0,0100 + 0,0166 + 0,0042 + 0,0033 +
0,0021 +0,0011 + 0,0005 + 0,0002 + 0,0001 = 0,9476

Sustituyendo en la ecuacion 2.2, se tiene:
Wrorar = (91*0,9476) + (110*0,0481)
Wr=91,5226~= 91,53 Lb Agua/MMPCN

Una vez determinado el contenido de agua en el gas, se procedid a
determinar el flujo molar de agua que debia colocarse en el mezclador para saturar la
corriente de gas a la entrada de la torre; este calculo se realizé a través de la siguiente

relacion:

Lb Agua MMPCN 1 Lbmol 1D Lbmol

91,53 MMPCN *400 D * 18 Lb Agua * 24 R =84,75
3.8.2 Determinacion del flujo de Trietilenglicol.
Para determinar este flujo es necesario hacer uso de las ecuaciones 2.3 y 2.4 asi

como del contenido de agua en el gas himedo y de las especificaciones de salida del

gas deshidratado (4 Lb Agua/MMPCN).



61

Para determinar la cantidad de agua removida se utiliz6 la ecuaciéon 3.4 donde
se sustituye el contenido de agua del gas de entrada, calculado en la seccion anterior y

el contenido de agua del gas deshidratado (4 MMPCN). Sustituyendo:

£

AW = (91,53 —4,00) MMPCN
Lh Agun

AW = 87,53 MiECH

Para calcular el flujo de glicol requerido por cada MMPCN de gas tratado se
emplea la ecuacion 2.3, donde se asume un valor de la constante R = 0,82gal TEG/Lb
Agua removida. Este valor se obtuvo luego de realizar varias iteraciones en un

intervalo que vario entre 0,5 y 2 Gal TEG/Lb Agua removida. Sustituyendo se obtiene:

Gal TEG Lb Agua
Qreg = 0,82 Lb Agua removida * 87,53 MMPCN

Gal TEG
Qreg-71,77 MMBCN

Donde:
Gal TEG: Galones de Trietilenglicol
El caudal de gas por disenio es de 400 MMPCND. Tomando como base de
calculo 1 dia y con la siguiente relacion se calcula el flujo de TEG requerido para

circular en la torre:

QTEG Gal TEG
D =71,77 MMPCN * 400 MMPCN

Qree Gal TEG

D =28708 D

Convirtiendo el caudal de Trietilenglicol a galones/minuto se tiene:

GalTEG 1D 1h Gal TEG
28708 D *24p * 60 min = 19,94 min
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3.8.3 Calculo de porcentajes de desviacion en la cantidad de agua del gas
deshidratado.

Se calcula el porcentaje de desviacion de la cantidad de agua que sale con el gas
deshidratado para cada variacién. Se asume como valor tedrico el valor de disefo de
la planta (4 Lb H,O/MMPCN). En cuanto al valor que se obtiene de las variaciones
realizadas al simulador, debe ser calculado debido a que el mismo no arroja
directamente este resultado.

Por ejemplo, para la primera variacion realizada a la composicion del TEG, se
obtuvo del simulador un flujo masico de agua en el gas deshidratado (77,5536 Lb
H,O/h) y el caudal de gas a la salida de la torre (401,7 MMPCND).

Tomando una base de calculo de 1 dia, por medio de la siguiente relacion se

obtiene el contenido de agua del gas deshidratado para esta variacion.

77,5536 Lh Agua 24h 1D 4,20 Lb Agua
h * 1D *40L7 MMPCN = MMPCN

El valor de la humedad obtenido serd empleado como valor simulado a efectos

del célculo del porcentaje de desviacion mediante la siguiente ecuacion:

1'.'_;LDRTE'EJ':E¢ — i'-""LGRE:m:;fm‘.a

% Desviacion = VALOR rsarico (Ec. 3.1)
4001420
% Desviacion = 4,00 *100

% Desviacion = 5,39%

De igual manera, se calcul6 la cantidad de agua en el gas deshidratado y el
porcentaje de desviacion para cada una de las variaciones realizadas a la simulacion
CASO DISENO. Los resultados se encuentran reportados en las tablas 4.2, 4.3, 4.4,
4.5,4.6y4.7.
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CAPITULO IV
DISCUSION DE RESULTADOS CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES
4.1 Describir El Funcionamiento De Una Planta Controladora De Punto De
Rocio Y Sus Aplicaciones.

El control de punto de rocio es un proceso que se encuentra de forma implicita
dentro del proceso de extraccion de liquidos, su principal funcion es retirar la maxima
cantidad de agua e hidrocarburos condensables que pueda contener la mezcla de gas.
El control de punto de rocio es un proceso de gran importancia ya que si este se lleva
a cabo de forma adecuada evita problemas operacionales en los dispositivos aguas
abajo del proceso de extraccion. En la planta de Extraccion Santa Barbara existen
diferentes métodos para el control de punto de rocio como lo son la Absorcion con
glicol, la Adsorcion con tamices moleculares, refrigeracion mecénica (intercambiador
con propano), Intercambiador Criogénico y la expansiéon por medio del Turbo-
expansor y valvula Joule Thompson, los cuales constituyen nuestro alcance de
estudio. A continuacion se describird el funcionamiento de cada equipo dentro del

proceso de extraccion de la planta (anexo A1) en las secciones a mencionar:

4Deshidratacion con Glicol.
+Deshidratacion con tamices moleculares.

+Enfriamiento y Expansion
e Intercambiador Criogénico
e Refrigeracion mecanica
e Expansion mediante Turbo-Expansores
e Expansion mediante valvula Joule Thompson
4.1.1 Deshidratacion con Glicol:

El proceso de deshidratacion del gas con glicol es el primer tratamiento al cual
el gas es sometido. El glicol utilizado en la planta de extraccion Santa Barbara es el
Trietilenglicol, el cual es un liquido claro higroscopico, practicamente inodoro e
incoloro. Se utiliza como agente deshidratador del gas natural, solvente para la

industria del papel, textil y tintas. Este ha sido usado (desde 1950) primordialmente
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por su alto punto de ebullicion, ya que proporciona una mejor separacion sin que el
glicol sufra descomposicion térmica. En la evaluacion de los procesos con TEG hay
que establecer en primer lugar la concentracion minima de TEG requerida para
alcanzar las especificaciones del punto de rocio del gas de salida en el contactor. El
punto de rocio real depende del caudal de circulacion de TEG y el nimero de etapas
de equilibrio en el absorbedor, debido a que si no se asegura el flujo de TEG
necesario y el numero de platos adecuados dentro de la torre no se llevara acabo de
forma eficiente el proceso de deshidratacion. En la tabla 4.1 Se presentan algunas

propiedades fisico-quimicas del Trietilenglicol.

Tabla 4.1 Proiiedades Fisico-Quimicas del Trietilenilicol.

Férmula HO(C:H.0): H
Peso Molecular 150,2
Punto de Ebulliciéon a 760 mmhg, 545,9
°F
Punto de Ebulliciéon a 760 mmhg, 285,5
°C
Presion de vapor a 77°F (25 °C), <0,01
mmhg
Densidad a 77 °F (25 °C) 1,119
Densidad a 140 °F (60 °C) 1,092
Libras por Galon a 77 °F 9,34
Punto de congelamiento, °F 19
Punto de fluencia (pour point), °F -73
Viscosidad absoluta en cp a 77 °F 37,3
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(25 °C)
Viscosidad absoluta en cp a 9,6
140°F (60°C)
Tensién superficial a 77°C, 45
dinas/cm
Indice de refraccion a 77°F 1,454
Calor especifico a 77 °F, 0,53
BTU/Lb*°F
Punto de flash, °F 320

El proceso de deshidratacion con glicol consiste en hacer pasar al gas a través
de un separador bifasico en el cual se separa los hidrocarburos condensados de la
mezcla gaseosa. Luego, la mezcla gaseosa pasa a la torre contactora, la cual estd
provista de ocho platos de campana de burbujeo, con una caida de presion por plato
de 0,1 Psia; ademas consta de un demister (rociador) el cual se encarga de esparcir el
glicol de tal manera que haya mayor contacto Gas-Glicol y un analizador de humedad
el cual verifica que el gas a la salida de la torre tenga una humedad en un rango que
puede variar de 4 a 6 libras de agua por MMPCN de gas.

Una vez terminado el proceso de absorcion, el gas ya deshidratado sale por el
tope de la torre y pasa al siguiente proceso de deshidratacion que se lleva a cabo con
tamices moleculares (este proceso se explicard en la proxima seccion). El glicol rico
en agua y con pequefas fracciones de hidrocarburos condensados (Impurezas) sale
por el fondo de la torre y pasa a un sistema de regeneracion, en el cual se le retiran
dichas impurezas, quedando el glicol con un 98% de concentracion, para pasar

nuevamente a la torre contactora y ponerse en contacto con la mezcla gaseosa.

El proceso de regeneracion de glicol es un proceso continuo, el cual se
presenta en la figura 4.1). El mismo consta de varios equipos importantes que se

mencionan y describen a continuacion para el mejor entendimiento del proceso:
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Desafaltenizador

Rehervidor de Glicol.
Intercambiadores de Glicol.

Flash Tank de Glicol.

Acumulador de Glicol.

Enfriador de Glicol.

Filtros de cartucho o particulas (sock)
Filtros de carbon activado.

Bombas de circulacion de glicol.

LR R R R S o N

El Desafaltenizador no es mas que un separador trifasico. Su funcion es
separar el glicol del asfalteno y de otras impurezas que pudo haber arrastrado el glicol
en la deshidratacion (hidrocarburos condensados). Es el primer equipo donde
comienza a regenerarse el glicol. Como se muestra en la figura 4.2 el desafaltenizador
de la Planta de Extraccion de Liquidos Santa Barbara se encuentra de forma
inclinada, esto se debe a que la separacién se lleva a cabo por diferencia de densidad,
es decir el glicol como es menos denso que el asfalteno es el que por reboce pasa al
extremo mas inclinado del equipo y de alli al rehervidor de glicol, favoreciendo este
grado de inclinacién la separacion de las fases. Este equipo debe trabajar a 80 libras-
fuerza para permitir que el glicol fluya hacia el rehervidor. La razon de utilizar este
equipo dentro de una planta se debe al tipo de alimentacion que llegue a la misma; en
este caso el gas de entrada trae consigo gran contenido de asfaltenos, los cuales deben
ser removidos para evitar problemas operacionales en los dispositivos aguas abajo del

Proceso.
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Figura 4.2 Desafaltenizador presente en el proceso de regeneracion del
Glicol.

El rehervidor de glicol. La concentracion de glicol es controlada en el
rehervidor. El rehervidor suple el calentamiento necesario para regenerar el glicol
rico (Eliminar Agua). La separacién es relativamente sencilla, en vista de la
diferencia en los puntos de ebullicion entre el agua y el glicol, ya que por ejemplo, el
TEG comienza su descomposicion por arriba de los 404 °F. A esta temperatura, la
concentracion de glicol es de aproximadamente 98,5 %. Una concentraciéon mas alta
puede ser obtenida elevando la temperatura en este equipo, pero esto también causaria
la descomposicion quimica del glicol. Por lo tanto, si se requiere una concentracion
por encima del 98,5 % para retirar la cantidad necesaria de humedad del gas, algun
otro método diferente al cambio de temperatura en el rehervidor debe ser usado. Este
equipo debe considerar un flujo de calor lo suficientemente alto para asegurar la
evaporacion, pero se recomienda no sobrepasar el valor de 7000 BTU/Pie’ *h; un
valor més elevado puede producir puntos de concentraciéon de calor, que lleven al

deterioro del tubo de fuego. En la figura se muestra el rehervidor de glicol.
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Figura 4.3 Rehervidor de Glicol.

Intercambiadores de Glicol. El glicol pobre abandona al rehervidor a una
temperatura de aproximadamente 200 °C (390 °F). Debe ser enfriado antes de su
entrada en la torre contactora para absorber la méxima cantidad de humedad del gas;
el enfriamiento es logrado en 2 etapas. La primera etapa es el intercambiador glicol
pobre-glicol rico, donde, aproximadamente el 65 % del calor contenido en la solucion
pobre caliente es transferido a la solucidén rica que entra en el rehervidor. La
temperatura a la cual sale el glicol pobre en este intercambiador es aproximadamente
100 °C (212 °F). Este intercambiador es importante en el funcionamiento eficiente de
la planta. Las transferencias de calor a la solucidn rica en el intercambiador reducen
la cantidad de calor requerido en el rehervidor. Si el intercambiador no estuviera
presente, el calor en el rehervidor y el gas de combustible serian dos veces mayor. La
segunda etapa de enfriamiento se lleva a cabo en los enfriadores por aire. En la figura

4.4 se muestra los intercambiadores de glicol.
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Figura 4.4 Diferentes vistas de los intercambiadores laterales utilizados en
la regeneracion del Glicol.
Flash Tank de Glicol. El tanque de expansion o Flash Tank de glicol es un

separador trifasico con tiempo de residencia de 5 a 40 minutos, disefiado para retener
los hidrocarburos liquidos que pueda arrastrar el glicol evitando asi que lleguen a la
torre contactora. Las posibles emulsiones hidrocarburos/glicol se rompen mediante el
incremento de temperatura obtenida en el serpentin. La caida de presion en el tanque
de expansion produce la vaporizacion de los hidrocarburos mas livianos (gases)
disueltos en la solucion, los cuales salen por tope, mientras que los mas pesados son
separados por vertederos internos saliendo por el drenaje de hidrocarburos. A
menores presiones y mayores temperaturas se mejora la separacion de los compuestos

organicos volatiles COV (hasta 98%). Para mejorar la separacion de gases disueltos y
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COV en emulsiones de hidrocarburos/glicol, se debe operar este equipo entre 100 —
160 °F y 50 — 75 psig. Los compuestos mas pesados como el BTEX (Benceno,
Tolueno, Etilbenceno y Xileno) permanecen en el glicol (<5%). En la figura 3.5 se
observa una vista lateral del Flash Tank de glicol ubicado dentro de la planta Santa

Barbara.

Figura 4.5 Equipo Flash Tank de glicol.
Acumulador de Glicol. El tanque acumulador proporciona almacenaje para el

glicol de modo que no sea afnadido continuamente para compensar pérdidas. El
tanque acumulador, por lo general, es puesto para sostener un suministro de un mes
de glicol. El tanque de acumulador funciona a la presion atmosférica, el recipiente no
es hecho a especificaciones rigidas de presion. El glicol pobre en el tanque esta, por
lo general, en una temperatura por encima de 93 °C (200 ° F), entonces es aislado para
la proteccion de personal. Este recipiente contiene un medidor para indicar el nivel de

glicol en ¢€l. El glicol fresco es afadido al sistema cuando el nivel cae.
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Figura 4.6 Vista frontal del acumulador de glicol.

Enfriador de glicol (segunda etapa de enfriamiento). Este equipo se utiliza
para bajar atin mas la temperatura del glicol antes de entrar a la torre contactora. En
este punto el glicol viene a una temperatura aproximada de 212°F y una vez que pasa
por este enfriador la temperatura desciende a 135°F. Este equipo funciona
absorbiendo aire del ambiente el cual se pone en contacto con el glicol que va a la

torre contactora.
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Figura 4.7 Vista del Aeroenfriador.
Filtro de cartucho o de particula. Estos filtros mantienen los sélidos en

suspension contenidos en el glicol por debajo de 0,01% (p/p), para minimizar
desgaste en las bombas, taponamiento de los intercambiadores, sucio en las bandejas
y empaques, deposicion de solidos en los tubos de fuego y formacion de espuma. Se

disefian para remover particulas de 5 micrones o mayores.
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Figura 4.8 Filtro de Cartucho presente en el proceso de Regeneracion del
TEG.

Filtros de carbon activado. El filtro de carbon activado es utilizado para
remover impurezas organicas disueltas en el glicol, tales como surfactantes, quimicos
de pozo, lubricantes de compresores y productos de la degradacion del glicol. Un
tiempo de residencia de 15 — 20 minutos es lo recomendado para retener las

impurezas solidas o liquidas que pueda contener el glicol.

Figura 4.9 Vista frontal del Filtro de Carbén Activado.
Bomba de circulacion de glicol. El requerimiento necesario de la bomba de

glicol puede ser facilmente determinado usando la rata de circulacion de glicol y la
presion de operacion maxima del contactor. El tipo de bomba de glicol mas usada en
los deshidratadores de campo son las bombas de motor de glicol, el cual utiliza glicol
rico que viene del fondo del contactor y la bomba de glicol pobre en el tope del

contactor.
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Figura 4.10 Vista de una de las dos bombas que permiten la circulacion del
TEG en el proceso.

4.1.2 Deshidratacion con Tamices Moleculares.

El proceso de deshidratacion con tamices moleculares mostrado en la figura
3.11 es un proceso continuo de adsorcion de agua en lechos de mallas moleculares,
que lleva al gas natural desde 4-6 LB/MMPCN de humedad hasta 0,01 ppm.
Inicialmente, el gas proveniente de la torre contactora (400 MMPCEN) es conducido
hacia 2 depuradores horizontales (200 MMPCEN cada uno), cuya funcion es separar
la mezcla gaseosa del condensado que pudo formarse en el proceso. Luego, la salida
de ambos depuradores se mezcla y pasan hacia los lechos por el tope de los mismos.
El proceso consta de tres lechos; mientras uno est4 en regeneracion los restantes estan
en operacion (adsorcion). Una vez deshidratado, el gas sale por el fondo de los lechos
y se envia a filtros, los cuales deben ser revisados continuamente, ya que su buen
funcionamiento impide el paso de polvillo a equipos fundamentales como el
intercambiador criogénico (caja fria) y el turbo-expansor.
El proceso de regeneracion de los lechos, consiste en inyectar por el fondo de
los mismos, un gas de regeneracion seco y a alta temperatura (400 °F o mas). Cuando

dicho gas sale del lecho es enviado a un proceso de enfriamiento para luego pasar a
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un depurador en donde se le extrae la humedad, por el tope sale gas himedo y por el
fondo sale agua libre.

Es importante mencionar que, a la salida de cada lecho se encuentra un
analizador de humedad, en donde se controla el punto de rocio de cada lecho.
También, el proceso cuenta con un analizador de humedad global, a través del cual se

mide el punto de rocio de la mezcla gaseosa que sale de todos los lechos.

GASDEALIMENTACION
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Figura 4.11 Proceso de Deshidratacion a través de Tamices Moleculares.

4.1.3 Enfriamiento y Expansion del Gas.

Las etapas de enfriamiento y expansion del gas son la que controlan el punto de
rocion de los hidrocarburos condensables que se encuentran presente en el mismo,
ambas se basan en la accion de disminuir drasticamente la temperatura del gas pero
de formas diferentes con la finalidad de obtener la maxima cantidad de liquidos del

gas natural (LGN).
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A continuacion se describe los procesos de enfriamiento que se llevan a cabo

en la planta de extraccion de liquido Santa Barbara:

4.1.3.1 intercambiador Criogénico.

El intercambiador criogénico también conocido como caja fria es una forma de
enfriamiento muy eficiente por donde pasa el gas una vez que sale de los tamices
moleculares. A diferencia de los intercambiadores de calor, comunmente conocidos
de tubo y coraza, esté tiene la particularidad de que su interior estd constituido por
laminas muy delgadas de aluminio lo cual permite un mayor contacto entre los
fluidos, una mayor transferencia de energia y por ende mayor caida de temperatura.

La figura 3.12 muestra el proceso de operacion que maneja el intercambiador
criogénico de la planta de extracciéon de liquidos santa Barbara. Como se puede
observar consta de tres alimentaciones las cuales al pasar por el interior de la caja fria

salen a una temperatura menor.

Salida 3 Alimentacion 3

Salida 2

Alimentacion 1 Salida 1 Alimentacion 2

Figura 4.12 Esquema de Operacion del Intercambiador Criogénico

La corriente que sale de los tamices moleculares se divide en dos. Una de las
divisiones constituye la alimentacién 1, la cual entra a una temperatura de 90°F y
sale a una temperatura de -1°F. La otra corriente es desviada a los intercambiadores
laterales de la columna de recobro, y luego pasan por una serie de procesos (seran
mencionados posteriormente) antes de entrar al intercambiador como la alimentacion

2, dicha corriente sale a una temperatura de -118°F y entra a la torre de recobro. La
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alimentacion 3 no es mas que el gas que sale por el tope de la torre de recobro a una
temperatura de -101°F, este gas es el que recibe la energia de la alimentacion 1y 2,y
el incremento de temperatura que adquiere una vez que pasa por el intercambiador lo

necesita ya que este debe ser reenviado a la planta compresora.

4.1.3.2 Intercambiador con Propano.

El intercambiador con propano al igual que la caja fria se encuentra justo
después de la deshidratacion con los tamices moleculares y antes de que el gas entre a
la torre de recobro, su funcién es recibir la energia que trae el gas para que de esta
manera se inicie la extraccion de liquidos del gas natural. Cabe destacar que el
intercambiador con propano cumple con el criterio de la refrigeracion mecanica y se
emplea en todas las secciones de la planta donde se requiera intercambio de energia.
A continuacién se presenta el esquema operativo del intercambiador con propano que
se lleva a cabo en la planta de extraccion de liquido Santa Bérbara.

El proceso del sistema de refrigeracion mecanica con propano (mostrado en la
figura 4.13) se inicia a la salida del tambor acumulador D8.11.1002. En este tambor
se recogen y estabilizan los liquidos provenientes de los condensadores de propano
(D2.11.1001), el cual opera a 229 psig y 118 °F, con una capacidad de
almacenamiento de 750 bbl. El propano liquido proveniente del acumulador pasa por
dos valvulas de expansion, la primera LV.11.03131, la cual reduce la presion y la
temperatura desde 229 psig y 118 °F hasta 127 psig y 77 °F para enfriar el gas desde
120 hasta 90 °F (primera etapa de enfriamiento) en el intercambiador de alta presion
gas/propano D2.11.0301 (Chiller). Por la segunda valvula de expansion LV.11.1029,
pasa una corriente de liquido proveniente también del tambor acumulador para
producir una corriente bifasica a 126 psig y 78 °F, la cual pasa al tambor separador
(D8.11.1003), donde se separan los vapores generados en el intercambiador
(D2.11.0301) y los generados por la misma valvula, para ser alimentados a la tercera

etapa de succion de los compresores de propano (D4.11.1001 y 1002).
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La corriente de liquidos provenientes del tambor separador (D8.11.10039) se
divide en dos, una de las cuales es expandida en la valvula LV.11.1001 desde 126
psig y 78 °F hasta 40 psig y 21 °F, formando una corriente bifdsica que serd separada
en el tambor D8.11.1004; la otra corriente es alimentada al condensador parcial
D2.11.0308 (Chiller), previa expansion en la valvula LV.11.3106 desde 126 psigy 78
°F hasta 40 psig y 21 °F para enfriar la corriente de tope de la torre desmetanizadora
desde 42 hasta 32 °F.

El propano evaporado en el condensador D2.11.0308, es separado en el
tambor D8.11.2004 junto con los vapores generado por la expansion de la valvula
LV.11.1001, para ser alimentados a la segunda etapa de succion de los compresores.

Los liquidos del tambor D8.11.1004 son enviados al evaporador (D.11.0303),
el cual proporciona la segunda etapa de enfriamiento en el gas de proceso. Estos
liquidos antes de pasar por el Chiller son expandidos en la valvula LV.11.3107, desde
40 psig y 21 °F hasta 14 psig y -10 °F para enfriar el gas desde 20 hasta -4 °F, los
vapores formados entran al tambor D8.11.1001, para constituirse en la succion de la

primera etapa de los compresores.
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Figura 4.13 Proceso del Sistema de Refrigeracion Mecanica con Propano
(modo rechazo de etano)
Los compresores centrifugos (D4.11.1001 y 1002) de tres etapas de

compresion accionadas cada uno de ellos por una turbina de gas de 5000 hp
comprimen los vapores provenientes de cada tambor separador hasta una temperatura
y presion de 153 °F y 236 psig. Los vapores comprimidos son enfriados hasta 229
psigy 118 °F en el condensador de propano (D2.11.1001), el cual esta constituido por

40 ventiladores (tiro forzado) de aire; los liquidos generados en el condensador son
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almacenados en el acumulador, cerrando asi el ciclo de refrigeracion de tres etapas de

compresion de la planta de extraccion Santa Barbara.

4.1.3.3 Expansion.

El proceso de expansion en la Planta de Extraccion de Liquidos Santa Barbara
(Planta controladora de puno de rocio) se lleva a cabo mediante los siguientes
equipos.

+Turbo-Expansor.

La corriente que sale del Chiller de propano (segunda etapa de enfriamiento
del gas de proceso) a -4 °F pasa a un separador bifasico, donde por el fondo salen
los liquidos que son enviados hacia el quinto plato de la columna de recobro y por
el tope sale la mezcla gaseosa que no ha condensado, la cual requiere de una
expansion mayor que se obtiene mediante un turbo-expansor. Un proceso de
expansion se conoce como aquel en el cual un fluido pasa de mayor a menor
presion. Esta disminucion de presion, trae asociado una disminucion de la
temperatura con el proposito de condensar una mayor cantidad de componentes.
En este equipo la presion cae bruscamente y el gas se enfria sensiblemente
alcanzado bajas temperaturas, con la consecuente obtencion de liquidos del gas

natural.

+ Valvulas Joule Thompson

En el proceso de extraccion de liquidos de la planta Santa Barbara, las
valvulas Joule Thompson se encuentran a la salida de los equipos que rigen los
procesos de enfriamiento y expansion (turbo-expansion). Su objetivo dentro del
proceso radica en que a través de ella se puede lograr que la mezcla de liquidos
condensados alcance la presion que necesitan para entrar a la columna de recobro
(400 psig); ademas se logra la licuefaccion de los componentes que no lo han
hecho hasta este punto. Las valvulas J.T. son dispositivos auxiliares, donde

ocurre el proceso de expansion de manera isoentalpica. La disminucién de la
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presion y la temperatura lograda en las valvulas Joule Thompson es menor a la de

los turbo-expansores, por lo tanto, la recuperacion de LGN es menor.

En la figura 4.14 se compara la eficiencia del turbo-expansor y la valvula J.T,
donde se aprecia que, mediante la expansion con la valvula Joule Thompson,
aunque se llega a la misma presion de salida que con la turbo-expansion, ocurre
menor disminucion en la temperatura. Esto se debe a que la pendiente de la linea
de operacion, para la expansion J.T. tiende a ser vertical lo que indica que es un
proceso isoentalpico (entalpia constante), mientras que para el proceso de turbo-
expansion la curva se encuentra mas desplazada, caracteristica de un proceso
isoentrépico (entropia constante), logrando una temperatura de salida mas baja, lo
que trae como consecuencia que, para una misma caida de presion, la fraccion de

liquidos es mayor para un proceso de turbo-expansion.
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Figura 4.14 Comparacion de procesos de expansion mediante la envolvente
de fase: (a) Joule Thompson, (b) Turbo-expansion.

4.2 Establecer Las Variables Que Se Manipulan Y Controlan En Una Planta
Controladora De Punto De Rocio.

En todo sistema de control se maneja los términos de variables controladas y
variables manipuladas. Una variable controlada es aquella que se debe mantener en

un valor o rango deseado; mientras que la variable manipulada es aquella que se
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ajusta o sufre modificaciones con la finalidad de mantener a la variable controlada
dentro de su rango 6ptimo.

A continuacion se presentan las variables que se manipulan y controlan en la
seccion de control de punto de rocio de la Planta de Extraccion Santa Barbara:

4.2.1 Deshidratacion con Glicol

El esquema de deshidratacion mostrado en la figura est4 constituido por varios
equipos, en los cuales se debe controlar diferentes variables.

+ Contactor de Glicol: en este equipo se controlan las siguientes variables:
e Latemperatura del gas de entrada
e La temperatura del glicol
e La presion del contactor
e Los niveles de glicol en el equipo

La temperatura del gas de entrada es una variable que se controla
debido a que el equipo tiene un rango optimo de trabajo, si la temperatura a la
entrada estd por encima de ese rango optimo y se mantiene en el tiempo el
interior de la torre contactora tendra un mayor agotamiento provocando una
baja eficiencia en su funcionamiento lo cual causaria problemas operacionales
en toda la planta aguas abajo.

La temperatura del glicol es otro pardmetro importante a controlar ya
que este es un solvente quimico de alto costo comercial y de acuerdo al
estudio de sus propiedades fisico-quimicas este debe presentar una
temperatura de 135°F al momento de ponerse en contacto con el gas que se
quiere deshidratar.

La presion del contactor es importante controlarla, ya que afecta la
emision final de compuestos Organicos Voldatiles. A mayor presion en el
contactor, mayor sera la absorciéon de compuestos livianos (no condensables)
pero las emisiones finales de contaminantes aromaticos e hidrocarburos
livianos solubles en el glicol dependeran principalmente de la composicion del

gas de entrada y de la absorcion de sus componentes a nivel del contactor.
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Los niveles de glicol en el equipo se puede definir como la variable a
controlar de mayor jerarquia debido a que el glicol es el agente que se encarga
de deshidratar el gas de alimentacion si los niveles de glicol no son los
adecuados es decir estan por debajo de su nivel normal la deshidratacion no se
dard de forma efectiva originando problemas operacionales en el resto de la

planta.

+Desafaltenizador en este equipo las variables controladas son
ePresion
eNivel lado del glicol
eNivel lado del hidrocarburo

La presion en el Desafaltenizador debe ser de 80 libras para que el glicol
pueda fluir a la seccion mas inclinada del mismo, si la presion esta por encima
de ese valor el glicol no quedara libre de los hidrocarburos livianos ni de la
demads impurezas no condensables que arrastro cuando deshidrato al gas.

Nivel del lado del glicol se debe asegurar que el nivel de glicol sea el mas
cercano al maximo debido a que este glicol después que pase por los demas
sistemas de regeneracion es el que entrara nuevamente a la torre contactora y
por su alto costo comercial se debe recuperar el maximo posible.

Nivel del lado del hidrocarburo aqui se debe asegurar que el nivel no sea
rebasado ya que si esto pasa es un indicador de que el glicol no esté libre de
impurezas no condensables lo que generara que a la torre contactora entre el
glicol con cierto porcentaje de impureza provocando asi una baja eficiencia en

el proceso.

+Rehervidor de Glicol aqui se controla
e Temperatura

¢ Flujo de calor
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e Nivel de glicol

En el rehervidor de glicol es donde este obtiene nuevamente su
riqueza, gracias a que cuenta con unos serpentines que se encuentran a una
temperatura de 225 a 230°F (107 a 110°C) temperatura que es mayor a la de
ebullicion del agua, por tal razon se debe monitorear que la temperatura no
descienda de la temperatura de ebullicion del agua, si esto pasa el glicol no
alcanzara el 98 a 98,5% de pureza que requiere para ponerse en contacto
nuevamente con el gas y retirarle asi la maxima cantidad de agua.

El flujo de calor también debe ser monitoreado ya que el maximo

BTU
flujo de calor que debe circula por los serpentines es de 7000 Pies? = h, si este

valor es excedido en el tiempo puede ocasionar concentracion de calor
ocasionando asi el deterioro del tubo de fuego.

El nivel de glicol debe controlarse en el rehervidor para asegurar que
el pirotubo permanezca sumergido en el glicol, evitando asi que el pirotubo

colapse y que el glicol reciba la energia necesaria para regenerarse.

+ Intercambiador de Glicol en este equipo solo se controla temperatura. El
intercambiador de glicol es la primera etapa por donde este pasa para bajar su
temperatura, recordemos que el glicol cuando sale del rehervidor lo hace a una
temperatura de 390°F (200°C) y el debe entrar a la torre contactora a 135°F. Por tal
razon la temperatura en este intercambiador debe ser controlada ya que el glicol debe
salir de aqui a una temperatura de 212°F (100°C) para luego pasar a la segunda etapa

de enfriamiento.

+Flash Tank de glicol en este equipo se controlan
e[ a temperatura del glicol diluido entrando al tanque.

e[ os niveles del glicol e hidrocarburos.
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La temperatura del glicol diluido entrando al tanque debe ser
controlada ya que en este equipo se lleva a cabo la accion de separar los gases
del hidrocarburo condensado y del glicol; dicha separacion se llevara de forma
efectiva o no dependiendo de la temperatura que el glicol adquiera en su paso
por los serpentines del rehervidor.

Los niveles del glicol e hidrocarburos van a depender
directamente del tiempo de residencia que tenga la mezcla una vez que entra
a este equipo. Este tiempo es importante ya que es alli donde puede

recuperarse la maxima cantidad de glicol libre de hidrocarburo.

+« Acumulador de glicol en este equipo se controla el nivel del agente
deshidratador fresco que va a entrar a la torre contactora una vez que el nivel del
glicol regenerado disminuya. Esto es un pardmetro importante ya que si la cantidad
de glicol en contacto con el gas es inferior a la estipulada por disefio la
deshidratacion no serd eficiente.
4+ Enfriador de Glicol. En este equipo la variable controlada es la temperatura a
la cual debe salir el glicol. El mismo entra al enfriador con una temperatura de 212°F
y debe salir a 135 °F, debido a que esta es la temperatura Optima bajo la cual se
asegura una buena deshidratacion en la torre contactora.
+«  Filtros de cartucho y de carbén activado. En ambos filtros la variable a
controlar es la caida de presion que los mismos presentan a lo largo del proceso.
Dicha caida de presion, que no es mas que la diferencia de la presion de entrada y
salida, es un indicador del grado de suciedad de los mismos.
+ Bombas de Circulacion de Glicol. Las bombas son equipos que requieren para
su buen funcionamiento el control de diversas variables como lo son: presion de
succion y descarga y volumen o caudal de descarga en la misma.

Toda bomba, para su buen funcionamiento requiere de un valor minimo de
presion de operacion a la succion, puesto que si el fluido que entra a la misma
presenta una presion menor que esta, la bomba caeria en zona de inestabilidad

provocando un fenémeno conocido como cavitacion, el cual no es mas que la succion
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de liquido y aire, lo que origina que los alabes de la bomba sufran desgaste en el
material hasta el colapso de los mismos provocando graves dafios al equipo y al
proceso aguas abajo.

La presion de descarga debe ser controlada de acuerdo a la presion requerida en
la torre contactora, si la presion en la torre esta por debajo o por encima de su valor
normal de operacion la bomba tiene la capacidad de disminuir o aumentar la presion
de descarga gracias al lazo de control existente en el proceso.

Al igual que la presion de descarga, el volumen de descarga depende del
volumen de glicol que se maneja en la torre. Si el volumen de glicol que maneja
normalmente el cabezal de la torre, disminuye o aumenta, entran en juego los lazos de
control, los cuales generaran la sefial pertinente para que el volumen de succion de la
bomba aumente o disminuya segln sea el caso.

4.2.2 Deshidratacion con tamices moleculares.

La deshidratacion con tamices moleculares empleado en la planta de extraccion
Santa Barbara depende drasticamente de la deshidratacion con glicol, debido a que si
se da una mala deshidratacion los tamices sufren el embate de las impurezas que no
fueron removidas en la torre contactora. El proceso de deshidratacion con tamices
emplea varios equipos en los cuales se deben controlar diferentes variables para llevar
a cabo un efectivo proceso. Los equipos que integran este proceso son:

+ Depuradores o separadores gas/liquido.
+ Lechos de adsorcion.

4 Analizadores de humedad.

4 Filtros separadores gas seco/solido.

Los depuradores o separadores gas/liquido se encuentra justo antes de que
el gas que sale de la torre contactora entre a los tamices moleculares, su funcion
es separar el hidrocarburo liviano que no es soluble con el glicol, ademas de las
pequefias cantidades de agua que pueda condensar una vez que el gas sale de la
torre contactora y pasa por un intercambiador donde obtiene la temperatura

adecuada para entrar a los tamices, la temperatura a la cual sale el gas del
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contactor es de 120°F y debe entrar a los tamices a 90°F. En este decremento de
temperatura es que cierta cantidad de agua puede condensar y es retirada por el
separador gas/liquido. La variable controlada en este equipo es el nivel del
condensado, este debe ser monitoreado ya que si excede su limite es un indicador
de que el gas viene con demasiadas impurezas del contactor, alertando que la
deshidratacioén en el contactor no se estd llevando de manera efectiva y lo mas
problemadtico es que el gas va a entrar a los tamices con esas impurezas generando
de esta manera que el proceso de deshidratacion en los tamices no sea eficiente y
genere problemas operacionales en el mismo ya que esos hidrocarburos livianos
cuando se ponen en contacto con los tamices coquifican, disminuyendo el buen
funcionamiento del equipo.

Los lechos de adsorcion o tamices moleculares es la parte del proceso
donde se lleva a cabo la deshidratacion, la eficiencia de este equipo depende de
que tan buena sea la deshidratacion llevada a cabo en el contactor con glicol, la
edad del lecho asi como también el nimero de regeneraciones a la cual ha sido
sometido el mismo ocasionan disminucién de la zona o area de transferencia de
masa. La presencia de hidrocarburos livianos es lo que no se desea que entre a los
lechos debido a que el material adsorbente esta hecho de ceramica por lo que,
cuando se pone en contacto con los hidrocarburos el solidifica provocando la
pulverizacion de los adsorbentes y la disminucion de la eficiencia del equipo. La
variable controlada en este equipo es el punto de rocio, es decir la cantidad de
agua que con la que sale el gas de los lechos, asi como también la temperatura a la
cual debe entrar el gas a los tamices la cual es de 90°F y la temperatura del gas de
regeneracion la cual debe ser de 400°F ya que a esa temperatura el Trietilenglicol
y el agua es facilmente removido, poniendo a los tamices en optimas condiciones
para deshidratar.

Los analizadores de humedad se encuentran a la salida de cada lecho
adsorbente, la variable que debe controlarse en este equipo es la cantidad de
humedad con la que sale el gas de los tamices, esta humedad no debe exceder de

0,01ppm. Ese valor de humedad es lo tolerable para que el gas pase a las demas
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secciones de la planta de extraccion Santa Barbara. En esta planta existe otro
analizador de humedad general el cual registra la humedad final de los tamices
que se encuentren en funcionamiento, es decir el gas que sale de los tamices pasa
por dos analizador de humedad el primero es el que esté a la salida de cada lecho
adsorbente y un segundo analizador que es el final donde converge las dos
corriente de los tamices que estan en funcionamiento.

Los separadores gas seco/sélido. Estos separadores son los equipos finales
por los que pasa el gas una vez que sale de los tamices moleculares, la variable a
controlar es la caida de presion (AP). Cuando la caida de presion rebasa el valor
normal de operacion, es el indicador de que el filtro estd sucio y ya no esta
cumpliendo con eficiencia su funcion la cual es evitar que particulas solidas

entren a los dispositivos de enfriamiento (cajas frias).

4.2.3 Enfriamiento y expansion.

Como se menciond en el objetivo anterior los procesos de enfriamiento y
expansion tienen el mismo fin pero de forma diferentes por lo que las variables que se
manipulan y controlan en estos procesos estan relacionadas entre si y se describen a
continuacion:

4+ Temperatura y Presion de salida.
4+ Tolerancia de Agua.

La temperatura y presion de salida son variables que se deben controlar en
ambos proceso ya que son ellas las que determinan, qué tan eficiente son los
dispositivos encargados del control de punto de rocio de los hidrocarburos
condensable. Los barriles de liquidos que se logran obtener por medio de estos
procesos dependen drasticamente del GPM que tenga la mezcla gaseosa, pero los
valores de temperatura y presion a la salida de los mismos dependen de su buen
funcionamiento y de un control adecuado de las variables involucradas. En la planta

de extraccion Santa Barbara se logra descender la temperatura a valores por debajo
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del 0°C por medio de la refrigeracion en el intercambiador criogénico y los chiller de
propano; mientras que, en la expansion la presion desciende de 1200 a 450Psi y la
temperatura desciende alin mas, hasta llegar a valores criogénicos de -118°F cerrando
de esta manera el ciclo de extraccion y control de punto de rocio de los hidrocarburos
condensables presentes en la mezcla gaseosa.

La presencia de agua en estos procesos debe ser cero o por lo menos debe
estar en pequeias cantidades expresadas en partes por millén, ya que la misma
ocasionaria problemas operacionales muy graves como lo son: la formacion de
hidratos en la caja fria y en las lineas que transportan al gas hacia el fraccionamiento
JOSE ANTONIO ANZOATEGUI que pondria en peligro el proceso de extraccion y
control de punto de rocio del hidrocarburo condensable presente en la mezcla
gaseosa. En la planta de extraccion Santa Barbara la cantidad de agua permitida o
manejable en estos procesos es de 0,01 ppm (partes por millon), si este valor asciende
es un indicador de que la deshidratacion o control de punto de rocio de agua no se
estd llevando efectivamente y por ende es un indicador de que el proceso de
extraccion o control de punto de rocio de hidrocarburo se vera seriamente afectado.
4.3 Reconocer Las Variables Externas Que Influyen Sobre La Eficiencia De
Operacion De Una Planta Controladora De Punto De Rocio.

Las variables externas que influyen sobre la eficiencia de operacion de una
planta controladora de punto de rocio son aquellas que en operacidén varian o se
desvian de su valor 6ptimo de disefio. Estas variaciones constituyen una problematica
real que toda planta presenta, debido a que los disefios, por lo general, estan basados a
un proceso ideal, ain cuando en la actualidad se cuenta con los paquetes de
simulacion, los cuales son capaces de evaluar de manera real (tiempo real) el
funcionamiento de un equipo o de una planta en su totalidad. La planta de extraccion
Santa Barbara fue disefiada para procesar SO0OMMPCED, un volumen de gas residual
de 700MMPCED, transformar S0OMMPCED con una eficiencia de 92%. Cada uno de
estos valores de disefio puede cambiar y verse afectados por las condiciones de

operacion a la cual es sometida la planta y las cuales son descritas a continuacion:
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4.3.1 Riqueza del gas o galones de gas condensable por cada 1000 PCN (GPM).

La planta de extraccion Santa Barbara fue disefiada para manejar una mezcla de
gas con un GPM de 3,08. El GPM se considera una variable externa debido a que su
valor depende de los pozos productores que alimenten a la planta compresora que a
su vez alimenta a la planta de extraccion Santa Béarbara. Recordemos que el GPM es
la riqueza del gas o los galones condensables que se encuentran en 1000 PCN, por lo
que si este es pequefio la extraccion de liquidos del gas natural (LGN) disminuye
provocando de esta manera que la planta tenga una baja eficiencia y no pueda cumplir
con la cota de produccion diaria que es de 5SMBD.

4.3.2 Presion de succion de la planta de extraccion Santa Barbara.

La planta de extraccion Santa Barbara tiene una presion optima de succion de
1200 Psia. Estudios realizados demuestran que todos los gases se disuelven en los
liquidos y esto se ve favorecido por bajas temperaturas y altas presiones. Por lo
general, la presion de operacion que se maneja en la planta de Extracciéon Santa
Barbara es inferior al valor de disefio provocando de esta manera disminucion en los
procesos de deshidrataciéon como en los procesos de extraccion de liquidos del gas
natural (LGN). La torre contactora con glicol y los tamices moleculares requieren de
altas presiones y temperaturas moderadas para llevar a cabo una buena
deshidratacion, por su parte la seccion de extraccion de LGN requiere de bajas
temperatura que es proporcionada por una alta caida de presion (AP) que se obtiene
en los procesos de expansion que presenta la planta, para obtener los liquidos.

4.3.3 Contenido de impurezas presente en el gas (CO,y H,S)

Las impurezas presentes en el gas natural constituyen un grave problema
debido a que causan trastornos en las operaciones de manejo, tratamiento y
procesamiento.

La cantidad de CO; en el gas influye en el procesamiento del mismo puesto que
en presencia de agua y a bajas temperaturas (alcanzadas en procesos criogénicos)
forma congelamiento en equipos y tuberias.

La cantidad de H,S en el gas natural es un pardmetro externo que influye

en el buen funcionamiento de toda planta debido a que causa problemas de corrosion
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en toda la superficie de los equipos y tuberias, lo cual disminuye la vida 1til de los
mismos y la eficiencia del proceso. La corrosion es un factor externo (depende de la

cantidad de Sulfuro de Hidrogeno) que ataca los materiales por medio de oxidacion.

4.4 Mostrar Los Criterios De Seguridad Involucrados En El Proceso.

Toda planta dedicada al procesamiento del gas natural debe tener rigurosos
criterios de seguridad debido a la complejidad de los procesos por los cuales pasa
dicho gas. Por tal razon se cuenta con cuatro elementos que proporcionan multiples
capas de proteccion. Los cuatro elementos se presentan a continuacion:

+Contencion Primaria
+Contencion Secundaria
+Sistemas de Seguridad
+Distancia de Separacion

Contencion Primaria. Es el primer requisito de seguridad para la industria.
El disefio de ingenieria determina el material a utilizar en la fabricacion de los
equipos que tendran contacto directo con el gas, el cual debe tener las siguientes
caracteristicas:

e No debe reaccionar con la mezcla de gas a ser procesada.

e Debe ser resistente a los ataques de las impurezas.

e Debe adaptarse a las condiciones de operacion a las que va a ser expuesto.
e Debe resistir ataque de agentes externos.

Por lo general, el material empleado debe ser acero con alto contenido de
niquel, Aluminio y acero inoxidable, los cuales poseen un alto costo comercial,
mas sin embargo, brindan mayor resistencia a las condiciones extremas a las

cuales es sometido el gas durante el proceso.

Contencion Secundaria. Este segundo elemento de proteccion asegura el

aislamiento si llegara a ocurrir un derrame. En el caso de la Planta de Control de
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punto de rocio este aislamiento se lleva a cabo mediante el sistema de drenaje
cerrado que existe en la planta; este no es mas que un sistema donde son
enviados todos los desechos con alto contenido de impurezas que afectan el
medio ambiente y localidades cercanas, para ser depositados en la fosa de quema

donde son incinerados de forma controlada.

Sistemas de Seguridad. Los sistemas de seguridad también conocidos
como lazos de control son los ojos del proceso, debido a que cada equipo de la
planta debe contar con elementos que conforman un lazo de control los cuales

son:

e Sensor: Este dispositivo se encuentra a la salida de cada equipo, su
funcion es medir la sefial de la variable que se desea analizar (Gas o
Liquido) y enviar dicha sefial al transmisor.

e Transmisor: Es el encargado de convertir la sefial del sensor en una sefial
legible por el controlador.

e El controlador: Es el cerebro del lazo de control ya que este compara los
datos enviados por el sensor con los que deberia estar en condiciones
normales, si existe alguna variacion entre esos valores el envia una sefial
al elemento final de control.

¢ Elemento final de control: es el dispositivo encargado de ejecutar la
accion correctiva enviada por el controlador en caso de haber alguna
perturbacion.

Los sistemas de seguridad de la Planta de Extraccion Santa Barbara son en
su totalidad automatizados.

Distancia de Separaciéon: El reglamento nacional siempre ha establecido
que las instalaciones deben ubicarse a una distancia que ofrezca seguridad a las
poblaciones, industrias y areas publicas vecinas. Asi como también establece que
deben existir los sistemas contraincendios y zonas restringidas, esta ultima, se
basa en los datos de dispersion de vapores y contornos de la radiacion térmica.

Por otro lado, la distancia de separacion que debe existir entre los equipos que
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conformaran la planta se determina en la ingenieria conceptual, esto con la
finalidad de tener comodidad de desplazamiento al momento de suplir o reparar

alglin equipo y prevenir una reaccion en cadena a causa del colapso de un equipo.

La planta de Extraccion Santa Barbara cuenta con las siguientes instalaciones
auxiliares de seguridad:

e Sistema contra incendios.

e Sistema de aire de instrumentos
e Tratamiento de agua.

¢ Tratamiento de efluentes.

e Central de bomberos.

Ademés, todo el personal que labora en la planta estd capacitado para combatir

cualquier conato de incendio que se presente dentro de la instalacion.

4.5 Establecer Los Problemas Operacionales Mas Comunes Que Se Presentan

En Una Planta Controladora De Punto De Rocio.

Los problemas operacionales se definen como situaciones adversas al
funcionamiento normal de un equipo o de la planta en su totalidad, los cuales pueden
conllevar a una baja eficiencia de la produccion y la paralizacion parcial o total del
equipo o de la planta. A continuacion se presentan los problemas operacionales mas
comunes en el proceso de deshidratacion con glicol, tamices moleculares,
intercambiador criogénico y los chiller de propano.

4.5.1 Problemas operacionales en el sistema de deshidratacion por absorcion.

Entre los problemas operacionales tipicos que se presentan en el sistema de

deshidratacion con glicol se encuentran:
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+ Baja eficiencia de deshidratacion. Este problema operacional es muy comun y
se presenta en la mayoria de las plantas controladoras de punto de rocio.
Generalmente, es causado por varios factores, entre los que se distinguen:

Disminucion de la concentracion de glicol, lo cual es causado por una
deficiencia en su proceso de regeneracion. Dicho proceso puede fallar si la
temperatura alcanzada en el rehervidor no es lo suficientemente alta para vaporizar el
agua presente en el glicol, si el tubo de fuego se ha deteriorado por bajo nivel de
glicol o, también puede fallar si existen pérdidas de glicol por degradacion. Entonces,
si la regeneracion del agente deshidratador (TEG) no es del todo eficiente, la
concentracion del mismo no serd la adecuada para llevar a cabo de manera 6ptima el
proceso de absorcion.

Disminucion del flujo de glicol a la entrada de la torre. Si el flujo de glicol
varia y no se mantiene una buena relacion TEG/agua absorbida en la torre esto
provocara que la deshidratacion no sea efectiva. Si el flujo de TEG disminuye,
también lo haré el contacto gas/glicol; si por el contrario el flujo aumenta, se lograra
una buena deshidratacion pero se estaria incurriendo en un gasto mayor debido al
exceso de glicol, el cual es un agente de alto valor comercial.

Cambios bruscos del caudal de gas de entrada. El caudal de gas a la entrada
de la torre contactora puede aumentar o disminuir segin se den las condiciones. Si el
volumen o caudal de gas es bajo y el flujo de liquido (TEG) no es uniforme, este
tiende a irse por las paredes de la columna y el gas lo hace por el centro, ocurriendo
un fendmeno conocido como canalizacion, el cual provoca que sea casi inexistente el
contacto gas/glicol y por ende a las salida de la torre saldrd el gas con la misma
cantidad de agua a la que entro. Si por el contrario, el flujo de gas y TEG es muy
elevado ocurre el fendmeno conocido como inundacién, en donde el liquido es
arrastrado por el gas a la parte superior de la columna, ocasionando que el gas de
proceso arrastre a los demas procesos mayor cantidad de impurezas que conllevaran
otra serie de problemas operacionales.

+ Lecturas erréneas en el analizador de humedad de la torre contactora. A

través de este analizador se mide el punto de rocio del gas que es enviado a los
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tamices moleculares. Si este equipo presenta una lectura errénea, bien sea un mayor o
menor punto de rocio esperado, podria activar el sistema de control de la torre
contactora, la cual aumentaria o disminuiria la cantidad de glicol suministrado a la
misma, generando perdidas de este o una mala deshidratacion.

4  Desprendimiento de piezas mecanicas internas en el contactor. Cuando
existe inestabilidad en el proceso la variable manipulada es la alimentacion al
contactor, puesto que, se debe disminuir el caudal de gas alimentado a la misma hasta
que se corrija la inestabilidad. Una vez corregida la perturbacion el caudal del gas de
entrada vuelva a su condicion normal. Esto trae como consecuencia el agotamiento o
desgaste de las piezas internas del equipo como: deformacion de los platos, caida de

los platos y colapso del demister por fallas en los soportes de los mismos.

4.15 Piezas mecanicas internas desprendidas en el contactor.
4.5.2 Problemas operacionales en el sistema de deshidratacion por adsorcion.

+  Baja eficiencia en la deshidrataciéon. En la planta de extraccion Santa Barbara
los problemas que presenta la deshidratacion con tamices moleculares vienen dados
principalmente por:

Disminucion de la zona de transferencia de masa del tamiz. Esta

disminucién depende de la edad del tamiz, del numero de regeneraciones que ha
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sufrido y de la eficiencia de la regeneracion. Como se puede observar en la figura
4.16, a medida que el tamiz va realizando el proceso de adsorcidon va disminuyendo la
zona Optima en la cual el agua contenida en el gas queda adsorbida o retenida. Si el
proceso de regeneracion es deficiente la zona de transferencia de masa se acorta mas

rapido, debido a que cada vez, mas y mas cantidad de agua se quedara atrapada.

loled e 1

Mid-Cycle End Of Cycle

Figura 4.16 Zonas de transferencia de masa de un tamiz.

Baja eficiencia en el proceso de deshidratacion con glicol. Si el gas que
viene del contactor no se trata correctamente, va a traer consigo impurezas como
hidrocarburos livianos condensados y glicol, los cuales al entrar a los lechos se
introducen en los poros de los mismos.

Si el tamiz es nuevo (la zona de transferencia de masa es grande) y el gas entra
con cierta cantidad de estas impurezas, la deshidratacion se dard de forma efectiva;
sin embargo dichas impurezas se irdn acumulando en el tamiz y cuando este se
regenere a temperaturas muy elevadas se producird un fenomeno conocido como
coquificacion o solidificacién, lo cual disminuye drasticamente la zona de

transferencia de masa y por ende la eficiencia en el proceso de adsorcion.



98

Si el tamiz es viejo (la zona de transferencia de masa ha disminuido hasta el
punto en que se debe cambiar el tamiz) y el gas entra con una cierta cantidad de glicol
e hidrocarburos condensados, la deshidratacion ya no sera efectiva provocando que el
mismo salga con una especificacion de agua mayor a 0.01 ppm, lo que
desencadenaria una serie de problemas de hidratos y congelamiento en los equipos de
los procesos de enfriamiento y expansion.

+ Mala Regeneracion del Tamiz. Generalmente se presenta, cuando existen
problemas en el horno de gas de regeneracion. Si este equipo no le transfiere la
suficiente energia al gas de regeneracion (600°F o mas), este no va a llevar a cabo de
manera correcta la regeneracion del tamiz, provocando que al cabo del ciclo de
regeneracion no se haya eliminado completamente el agua presente en los poros del
lecho.

4+  Lecturas erréneas registradas por el analizador de humedad individual y
global. Lecturas no confiables en los sensores de humedad presentes en los tamices
generan puntos de rocio inestables en los mismos, provocando incertidumbre en todo
el proceso, puesto que si los valores reportados por el equipo son incorrectos no
podemos tener certeza de la cantidad de agua con la que esta saliendo el gas del lecho
de adsorcion hacia el proceso de enfriamiento y expansion, los cuales tienen cero
tolerancia al agua, originando el congelamiento de los equipos.

4.2.3 Problemas operacionales en los sistemas de enfriamiento y expansion.

Sistemas de enfriamiento:

+  Alto diferencial de presion a través del lado frio del intercambiador criogénico
se debe al arrastre de humedad desde los tamices moleculares hacia la zona fria, esto
motivado a fallas en el sistema de deshidratacion con glicol lo cual ha afectado la
capacidad de adsorcion de los tamices moleculares y el arribo de mayor contenido de
agua hacia los lechos.

+  Formacion de Hidratos. Es el principal inconveniente que se presenta en los

dispositivos de enfriamiento, sobre todo en el intercambiador criogénico, ya que, el
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agua en el gas que entra a este dispositivo se congela debido a la brusca disminucion
de temperatura (por debajo de 0°C), lo cual ocasiona deformacion en las delgadas
laminas de aluminio internas en el mismo, encargadas de llevar a cabo el intercambio
efectivo de energia que le suministra al gas de proceso la temperatura adecuada para
que condensen los hidrocarburos pesados presentes en la mezcla gaseosa.

Sistemas de expansion:

+ Gpm este es un factor importante para los sistemas de expansion debido a que
los dispositivos de dicho sistema estan disefiados para trabajar bajo ciertas cantidades
de Gpm, por lo que si este es muy elevado los equipos se ven mas forzados para
manejar o procesar ese gas, si esta situacion permanece en el tiempo los equipos
disminuyen su vida util; por otra parte si el Gpm es muy bajo ocasiona que el
expansor se sobregire es decir, que la velocidad en su interior se eleve mucho mas
que lo normal provocando dafios mecanicos al equipo, mientras que la valvula J.T. no
ejercerd la restriccion adecuada o requerida al gas provocando con esto que no se
logre la expansion de presion y el decremento de temperatura deseado.

+ Presencia de particulas solidas bien sea hidratos o polvillo no son tolerados
por el expansor ni las valvulas J.T. ya que para el caso del expansor si algunas de
estas particulas llegaran al interior del mismo ocasionaria dafios mecénicos y
estructurales al punto tal que pare su funcionamiento, para el caso de las valvulas J.T.
si la situacion no es atendida a tiempo provoca que la caida de presion no sea
alcanzada en los rangos esperados y por ende ocasione pérdidas econdmicas a la
planta ya que estos dispositivos forman parte de la extraccion de LGN.

4.6 Proponer Opciones Para La Optimizacion De Una Planta Controladora De
Punto De Rocio.

Actualmente, la planta de extraccion Santa Barbara se encuentra operando por
debajo de sus valores de disefio, por lo que en primera instancia, si se quiere
optimizar los procesos de control de punto de rocio se debe prever, llegar a los
valores de disefio o lo mas cerca posible de ellos. En parte, esta situacion operacional

por la cual pasa la planta se debe, a que la planta encargada de enviarle el gas
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(Muscar), esta presentando inconvenientes con el GPM de los pozos productores que
la alimentan; esto puede deberse a que dichos pozos ya estan llegando al final de su
vida productiva o no se esta siguiendo un buen proceso de explotacion, por lo cual la
presion en los mismos esta decayendo a valores que conlleven a la formacion de
condensado retrogrado.

El condensado retrogrado es un problema operacional que se presenta en
los pozos productores cuando no se monitorea la velocidad con la que la presion en
los mismos disminuye drasticamente, hasta el punto de que la misma cae por debajo
del punto de rocio; es alli donde empieza a formarse el condensado retrogrado, lo que
ocasiona que cada vez, mas y mas hidrocarburos intermedios y pesados (propano,
butanos, pentanos y componentes mds pesados) condensen y queden atrapados en el
pozo, disminuyendo de esta manera la calidad o riqueza (GPM) del gas. En la figura
4.17 se puede observar la envolvente o diagrama de fase de un gas condensado que

presenta condensacion retrograda.
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Figura 4.17 Diagrama de fase del gas con Condensacion retrograda.

La opcion que se debe prever para que la planta trabaje a su maxima capacidad
y lo mas cercano posible a sus niveles de disefio es la explotacion de nuevos pozos

que tengan un GPM alto, para cumplir de esta manera con los requerimientos de la
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planta de extraccion. Una vez que se logre esta meta es que podemos realizar un
estudio completo de la planta con la finalidad de minimizar al maximo los puntos
sensibles que la planta pueda presentar.

El alcance de este objetivo es estudiar los puntos sensibles que presenten
los procesos de deshidratacion con glicol y con tamices moleculares, asi como
también, los procesos de enfriamiento y expansion con la finalidad de proponer
opciones que conlleven a la optimizacion de los mismos.

+  Deshidratacion con Glicol. Los puntos mas sensibles y que se deben optimizar

en este proceso son:

. Relacion gas/glicol.

. Composicion del glicol.

. Temperatura de entrada del gas y el glicol a la torre contactora.
. Cantidad de humedad del gas a la salida de la torre contactora.

Relacion gas/glicol. La relacion gas/glicol que debe tener la torre contactora es
un parametro importante que debe monitorearse muy de cerca, ya que de ella depende

la eficiencia del proceso deshidratador.

Composicion del glicol. El glicol debe entrar a la torre a una concentracion
minima de 96% para llevar a cabo un buen proceso de deshidratacion. Este
porcentaje de concentracion se logra mediante la regeneracion que suftre el glicol una
vez que sale de la torre contactora. El punto crucial donde el glicol adquiere
nuevamente su concentracion es en el rehervidor, el cual es el equipo que le
suministra al mismo la temperatura necesaria para que el agua sea removida sin que
se descomponga quimicamente, por ende es necesario mantener un especial

monitoreo de la operacion del equipo .

Temperatura de entrada del gas y glicol a la torre contactora. Se debe
controlar la temperatura de entrada tanto del gas y del glicol, ya que la misma es la

que garantiza una Optima remocién de agua dentro de la torre.
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Cantidad de humedad a la salida de la torre contactora. Esta es la
evaluacion final por la que pasa el gas una vez que sale de la torre contactora. Si la
humedad no es la esperada es un indicativo de que el proceso estd presentado
problemas.

Cabe destacar que, todas las variables antes mencionadas seran evaluadas en el

siguiente objetivo por medio del paquete de simulacion HYSYS PLANT 3.2

4+  Tamices Moleculares. Es el equipo encargado de llevar al gas a la
especificacion requerida de humedad (0,01ppm de agua). El punto sensible que
presenta es la regeneracion de los lechos.

Los lechos o tamices moleculares son una especie de filtro por donde pasa el
gas libremente y el agua es retenida por el material adsorbente presente en el mismo.
La regeneracion consiste en suministrarle gas de regeneracion a alta temperatura por
un tiempo de 24 horas como minimo, con el fin de retirar toda el agua retenida en el
proceso; si la temperatura del gas de regeneracion no llega a la indicada el lecho no
quedaré regenerado, por ende no cumplird eficientemente su funcion (dejar al gas con
la especificacion antes mencionada) y se reducird su vida util, por lo que se
recomienda llevar a cabo un buen proceso de regeneracion. Otra variable critica,
importante y determinante para la eficiencia de los tamices moleculares es la buena
deshidratacion que se realice en la torre contactora.
4+  Intercambiador Criogénico (Caja Fria). Este es uno de los equipos donde
comienza el control de punto de rocio de los hidrocarburos condensables presentes en
el gas de proceso. Su funcidn es disminuir la temperatura del gas a niveles tal que
esos hidrocarburos inicien la condensacion. El punto mas sensible que presenta este
equipo son las delgadas laminas de aluminio que estan en el interior del mismo. Estas
se ven gravemente afectadas cuando el gas que entra al interior de este
intercambiador esta fuera de especificacion, es decir entra con mayor humedad de la
tolerable por el equipo; si esta situacion permanece en el tiempo ocasionard graves
problemas operacionales como lo es la formacion de hidrato, los cuales se forman

cuando el gas tiene mucha humedad (Agua) y entra a este intercambiador donde se
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alcanza temperaturas por debajo de 0°C temperatura de congelacion del agua. Si no
se tiene un seguimiento adecuado de la caida de presion (AP), el hidrato que
inicialmente es muy parecido a la nieve se comenzara a solidificar a tal punto que el
AP estara muy por encima de su valor normal provocando con esto que las delgadas
laminas de aluminio se deformen y en ciertos caso cuando el hidrato es muy grande
colapsen, restando asi el buen funcionamiento del equipo y por ende una disminucion
en la extraccion de liquido. Para evitar esta situacion se recomienda el uso de
inhibidores; los inhibidores son aditivos que se le suministra al gas para que si este
esta fuera de especificacion retarde o evite que se produzca la formacion de hidrato.
El utilizado en la Planta de Extraccion Santa Barbara es el Metanol, ya que es el que
presenta mayor eficiencia a la temperatura y presion que se manejan en el proceso.

+ Intercambiador con propano. Este es el segundo equipo de iniciacion de
control de punto de rocio de los hidrocarburos, aparte de que es el encargado de
refrigerar las secciones que amerite la planta, cabe destacar que este intercambiador
estd dentro del proceso de refrigeracion mecanica que se cumple en esta seccion, por
lo que los puntos sensibles que se presentan son:

. La relacion de compresion.

. La temperatura alcanzada en el chiller.

El propano una vez que intercambia calor con el gas de proceso pasa a un
acumulador de succion, donde el propano que aun se encuentre en estado liquido
queda alli retenido y el vapor producido va al compresor donde adquiere la presion
adecuada para ser condensado posteriormente, la relacién de compresion debe estar
dentro del rango establecido por diversas razones, una de ellas es proteger el equipo,
ya que si la relacion esta fuera del rango de operacion, esto fuerza al compresor,
originando elevadas temperaturas que podria dejar fuera de servicio al equipo.

Otra razén importante es la especificacion que debe tener el gas a la salida del
compresor, si estd por encima de lo normal el condensador no podra manejar todo el
vapor que le sea suministrado, poniendo en riesgo el proceso de refrigeracion, ya que
el propano que sale del condensador va directo al acumulador donde debe estar a las

condiciones de 229 Psig y 118°F y donde se debe mantener el equilibrio



104

termodindmico (liquido-vapor), por lo que si no se logra una buena condensacion este
equilibrio no se cumplird llegando a provocar el colapso del acumulador asi como
también un mal intercambio de energia en el chiller. Si por el contrario sale por
debajo de la especificacion la cantidad de propano que debe recuperarse mermara
provocando un gasto extra por la compra y reposicion de este producto.

La temperatura del chiller es otra variable a optimizar, ya que si se logra
obtener temperaturas mas bajas mayor serd la extraccion de LGN. Para lograr
temperaturas aun mas bajas en el chiller se debe asegurar una buena deshidratacion
(remocion de agua) ya que las temperaturas alcanzadas estan por debajo del punto de
congelacion del agua, por lo que si estd presente en el proceso provocara formacion

de hidrato.

+ Expansién por medio de las valvulas Joule Thompson y los turbo
expansores.

La eficiencia de estos equipos depende fundamentalmente de la composicién
que contenga la mezcla gaseosa por tal motivo las opciones de optimizacion de estos
dispositivos se realizaran en el proximo objetivo por medio del uso del paquete
HYSYS PLANT 3.2.

4.7 Evaluar La Respuesta De La Planta Controladora De Punto De Rocio
Cuando Se Manipulan Variables De Control Con El Paquete De Simulacion
HYSYS PLANT.

En este objetivo lo que se desea mostrar que tan sensible puede ser el sistema
de deshidratacion con TEG cuando se le manipula algunas de la variables criticas
como lo son el rango de temperatura, el caudal de glicol, concentracion de glicol y el
rango de presion asi como también evaluar como afecta el GPM en la obtencion de
LGN o control de punto de rocio de los hidrocarburos, para esto se parti6 de los
valores de composicion y variables de disefio que se muestran en la tabla 3.1 y 3.2.

Estos valores estan sustentado por las normas internacionales que rigen el
negocio del gas natural las cuales son muy explicitas en cuantos a los siguientes

parametros que se mencionan a continuacion.
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o El contenido de agua permitido en el gas a la salida del contactor es de 4-7
LbH2O/MMPED
o La caida de presion en el contactor debe estar entre 5-10Psia y el gradiente de
temperatura entre el gas y el glicol debe ser de 10-20°F.
o El caudal de gas a la entrada del contactor fue escogido por los disefiadores de
la planta con la intencidén de cumplir y aumentar la produccion del pais.
o La presion y temperatura del gas tienen esos valores por requerimientos y
seguridad de los equipos.
4.7.1 Simulacion para el sistema de deshidratacion con TEG
Las modificaciones que se le apliquen al proceso de deshidratacion con TEG
tendran efecto en el contenido de agua que debe tener el gas a la salida del contactor.
El primer caso sometido a estudio a través del simulador fue la variacion de la
concentracion de TEG. En esta etapa se mantiene constante el resto de los datos de
disefio tanto del gas como del TEG, obteniéndose los resultados mostrados en la
siguiente tabla:

Tabla 4.2 Cantidad de agua contenida en el gas deshidratado a diferentes
composiciones.

I 99 3,44 13,91

I 98,5 3,86 3,52
DISENO 98 4,20 5,39
I 97,5 4,63 15,78
\Y 97 5,05 26,17

\% 96,5 5,46 36,56

VI 96 5,88 46,95
VIl 95,5 6,29 57,35
VI 95 6.70 67,74
IX 94,5 7,13 78,13
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X 94 7,54 88,52

Los resultados obtenidos en esta primera etapa reflejan que el proceso de
deshidratacion con TEG, presenta un rango amplio de flexibilidad en cuanto a la
disminucién del porcentaje de concentracion del absorbente, generando como
resultado que el gas a la salida del contactor pierde especificacion en el noveno caso.
Cabe destacar que la variacion del porcentaje de concentracion de TEG se llevo a
cabo de ese modo con la finalidad de observar que tan sensible es el proceso ante la
variacion de esta variable critica que conforma el proceso. En los casos I y II la
cantidad de agua que sale de la torre es menor a la de especificacion (4 Lb
H20O/MMPCN), debido a que el TEG a estas concentraciones se encuentra en su
maximo valor de pureza.

La segunda etapa sometida a estudio a través del simulador es el caudal de
TEG que entra al contactor. En la siguiente tabla se muestra los efectos que tiene el
caudal de TEG en el contenido de agua que debe salir del contactor.

Tabla 4.3 Cantidad de agua presente en el gas a diferentes tasas de TEG.

I 120 13548 2,85 28,75

11 110 12419 3,44 13,91

DISE 100 11290 4,20 5,39
No

I 90 10161 5,46 36,46

v 80 9032 7,30 82,58

v 70 7903 9,97 1494

0

En esta segunda etapa de la simulacién se puede notar que el proceso es

bastante sensible ante la variacion del caudal de TEG lo que es un indicativo de que
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el suministro del mismo debe ser monitoreado muy de cerca para asegurar asi que el
proceso se lleve a cabo de manera eficiente. En la tabla 4.3 se puede observar que
cuando el caudal de TEG estd en un 90% del caudal de disefio, el proceso esta dentro
del rango permitido en cuanto al contenido de agua que debe salir con el gas, después
de ese porcentaje el proceso estd fuera de especificacion. Igualmente, se puede notar
que el caudal con un porcentaje mayor al de disefio genera una disminucion de la
cantidad de agua que sale con el gas, sin embargo esta disminucidon no es importante
ya que el mismo al salir de esta seccion se dirigira a la deshidratacion con tamices
moleculares en donde se le bajara ain mas el contenido de agua por lo que se estaria
generando pérdidas econdmicas a la planta ya que el TEG es un absorbente de alto
costo comercial y se estaria sobre utilizando para una causa innecesaria.

La tercera etapa sometida a estudio a través del simulador es el rango de
temperatura que debe existir entre el gas de alimentacidon y el TEG, en esta etapa se
vari6 la temperatura de TEG y la temperatura del gas de alimentacion. En la tabla 4.4

y 4.5 se muestran las variaciones realizadas

Tabla 4.4 Contenido de agua presente en el gas de salida de la torre
contactora a diferentes valores de temperatura de TEG.

I 145 4,20

I 140 4,20
DISENO 135 4,20
111 130 4,20
1\Y 125 4,20

\% 120 4,20

Para este caso se puede notar que la temperatura del TEG no influye en cuanto

a la cantidad de agua que debe salir del contactor, esto se debe a que el glicol a esas
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temperaturas siempre va a estar presto a absorber, ain cuando no se esté en el rango

optimo de temperatura.

Tabla 4.5 Contenido de agua presente en el gas de salida de la torre
contactora a diferentes valores de temperatura del gas de entrada.

I 140 22,80 470
I 135 15,85 296,37
I 130 10,51 162,74
vV 125 6,71 67,74

DISENO 120 4,20 5,39
% 115 2,43 39,25

En la tabla 4.5 se puede apreciar que cuando se varia la temperatura del gas de
entrada, el proceso es bastante sensible, se puede notar que Cuando la temperatura del
gas esta 5°F por debajo de la temperatura del TEG el contenido de agua a la salida
disminuye considerablemente, esto se debe a que el gas esta con poca energia lo que
es aprovechado por el TEG; mientras que, cuando se mantiene el rango de
temperatura entre 10-20°F el contenido de agua se mantiene dentro de especificacion.
Para los casos I, II, y III el gas viene con mucha energia lo cual origina un arrastre de
TEG por tope.

La cuarta y ultima etapa sometida a estudio a través del simulador es el rango
de presion que debe existir en el contactor, para lo cual se varid tanto la presion del
TEG como la del gas de entrada. La siguiente tabla muestra la variacion de la presion

de TEG y su efecto en el contenido de agua a la salida del contactor.

Tabla 4.6 Variacion de la presion del TEG que entra a la torre contactora

i su efecto en el contenido de aiua iresente en el ias deshidratado.



I 1210 4,20

I 1205 4,20

11 1200 4,20
DISENO 1195 4,20

De acuerdo a los resultados que se presentan en la tabla anterior podemos
notar que la variacion de la presion en la corriente de TEG no genera perturbacion en
el sistema global de deshidratacion, por lo que el contenido de agua para cada

variacion fue el mismo que la especificacion requerida (4 Lb.H,O/MMPCND).

Tabla 4.7 Variacion de presion del gas de entrada al contactor y su efecto
en el contenido de agua presente en el gas de salida.

I 1210 3,71

I 1205 3,83

DISENO 1200 4,20
I11 1195 -
\Y 1190 -

De la tabla anterior se puede notar que la simulaciéon no converge cuando se
viola el rango optimo de presion (AP<10 Psia) dentro de la torre (caso III, IV y V), lo
cual es un indicativo de que esta al igual que las demads variables estudiadas son de

vital importancia para el buen funcionamiento del proceso. En los casos 1 y II
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(presiones mayores a la de disefio) se puede observar que la cantidad de agua presente
en el gas disminuye por debajo de la de especificacion.

En la tabla 4.7 se observan los valores maximos y minimos 0ptimos bajo los
cuales puede trabajar de forma eficiente el sistema de deshidratacion con TEG,
debido a que si se trabaja fuera de este rango no se llevara a cabo un buen proceso de
absorcion, provocando el origen de problemas operacionales, los cuales se ven
reflejados en un gas deshidratado fuera de especificacion. En esta tabla no se incluyen
valores de temperatura ni de presion del TEG, debido a que estas variables no son de

gran influencia en el contenido de agua que sale con el gas deshidratado.

Tabla 4.8. Valores maximos y minimos bajo los cuales puede trabajar de
Forma eficiente el sistema de deshidratacion.

Concentracion 99 95
(%)
Caudal (Lb/h) 11290 10161
Temperatura 125 115
del Gas (°F)
Presion del Gas 1210 1200
(Psia)

4.7.2 Simulacion para la extraccion de LGN

Una vez evaluado la sensibilidad del sistema de deshidratacion con TEG se
realizara la evaluacion de la obtencion de LGN o control de punto de rocio de los
hidrocarburos, para esto se partird del GPM de disefio el cual corresponde al de un
gas rico, posteriormente se evaluara con el GPM respectivo al de operacion actual y
con un GPM hipotético ain menor, con la intencion de observar qué tanto puede

afectar esta perturbacion a la obtencion del LGN (la composicion para cada GPM se
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encuentra en la tabla 3.4). La tabla que se muestra a continuacioén expresa los valores
de GPM evaluados asi como también el efecto que este tiene en el control de punto de
rocio de los hidrocarburos. Se observa que a menor GPM mayor es el caudal de LGN
obtenido; este aumento de caudal se debe a que a menor GPM sale con el LGN mayor
cantidad de impurezas como metano, etano y dioxido de carbono, lo que ocasiona a
su vez una disminucion en la composicion del principal componente del LGN, el
propano. Entonces, se puede decir que a menor GPM menor es la calidad de los
liquidos del gas natural que se producen en la planta. La composicion de la corriente

de LGN obtenida para las tres corridas realizadas se pueden observar en la tabla 4.12

Tabla 4.9. Efecto del GPM en la cantidad de LGN obtenido.

Diseifio 3,075 51,00
Operacion 2,5 51,00
Hipotético 2,0 60,91

Las tablas que se muestran a continuacion reflejan la cantidad de cada
componente que se recobra (porcentajes de recobro) tanto en la corriente de gas seco
(formada por metano y etano, principalmente) como en la corriente de LGN (Propano
y mas pesados), las cuales salen de la torre estabilizadora o columna de recobro. De
las mismas se puede observar que en un alto porcentaje se encuentran en la corriente
de gas seco el metano, etano, dioxido de carbono y nitrégeno; mientras que en la
corriente de LGN el componente con mayor porcentaje de recobro es el propano,

seguido de los butanos, pentanos y componentes mas pesados.

Tabla 4.10. Porcentajes de recobro de gas seco y LGN que se obtienen en la
torre estabilizadora con el GMP de Disefio.




CHy4 99,9994 0,0006
C,H¢ 71,6593 28,3407
C;Hs 7,5837 92,4163
i-C4Hyo 2,2849 97,7151
n-C4Hjy 1,4261 98,5739
i-CsHy» 0.4666 99,5334
n-CsH;, 0,3070 99,6930
CeH4 0,0722 99,9278
C7Hjs 0,0177 99,9823
CsHis 0,0044 99,9956
CyoH> 0,0011 99,9989
CioHz2 0.0003 99,9997
CO, 99,9001 0,0999
N, 100 0
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Tabla 4.11. Porcentajes de recobro de gas seco y LGN que se obtienen en la
torre estabilizadora con el GMP de Operacion.

CHy4 99,9993 0,0007
C,H 63,4014 36,5986
C;Hs 7,1932 92,8068
i-C4Hyo 2,1504 97,8491
n-C4sHjo 0,5715 99,4285
i-CsH;, 0,4250 99,5750
n-CsHj, 0,2759 99,7241
CeHis 0,0626 99,9374
CO, 99.8212 0,1788
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N, 100.00 0.00

Es de notar, que el nitrégeno, es un elemento inerte, que no reacciona en todo el
proceso de obtencion de LGN, y el cual sale en su totalidad por tope en la corriente de gas

S€CO.

Tabla 4.12. Porcentajes de recobro de gas seco y LGN que se obtienen en la
torre estabilizadora con el GMP Hipotético.

CH, 97,9171 2,0829
C.H, 41,0616 58,9384
C3Hy 5,7206 94,2794
i-C,H;, 1,6726 98,3274
n-C,Hjo 1,0205 98,9795
i-CsHi, 0,3158 99,6842
n-CsHy, 0,2013 99,7987
CeHys 0,0431 99,9569
CO;, 75,3462 24,6538
N, 100,00 0,00

Los casos sometidos a estudio a través del simulador, para verificar la
obtencion de LGN cuando se disminuye el GPM de la mezcla gaseosa, dieron como
resultado que cuando el mismo disminuye, aumenta la cantidad de LGN que sale por
el fondo de la torre estabilizadora. Este aumento se debe a que mayor cantidad de
CO,, metano y etano sale con la mezcla de LGN, lo cual es un factor negativo para
los procesos criogénicos que se llevan a cabo aguas abajo de esta torre, debido a que
el metano y etano por ser gases muy volatiles desestabilizan los tanques de
almacenamiento de los productos que van a venta como el propano, butanos y mas

pesados; mientras que la excesiva presencia de CO, origina congelamiento en las
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lineas de transporte de estos productos a venta. En el anexo C se encuentran las
graficas que reflejan el control de punto de rocio de los hidrocarburos.

Para el caso de disefio la grafica C1 representa el gas antes de pasar por los
sistemas de expansion, se puede apreciar que esta envolvente es muy gruesa en
comparacion con la envolvente de LGN (Fig.C2) y gas seco (Fig. C3) lo cual refleja
la eficiencia de los dispositivos de expansion (control de punto de rocio de los
hidrocarburos), lo mismo se aprecia en el caso de operacion y disefo.

Tabla 4.13. Composicion del LGN obtenido a distintos GPM.

Metano 0,000036 0,000044 0,120610
Etano 0,235297 0,254966 0,430994
Propano 0,468073 0,322447 0,251720
i-Butano 0,076975 0,068447 0.080834
n-Butano 0,128899 0,251778 0,061034
i-Pentano 0,032936 0,034827 0,025956
n-Pentano 0,025919 0,028257 0,010258
n-Hexano 0,016529 0,038426 0,015069
n-Heptano 0,008662 - -
n-Octano 0,003939 - -
n-Nonano 0,001572 - -
n-Decano 0,000786 - -
CO; 0,000378 0,000808 0,003526
N, 0,000000 - -
4.8 CONCLUSIONES
1.  Entoda planta de extraccion de LGN se hace posible controlar tanto el punto de

rocio del agua (a través de la deshidratacion con glicol y con tamices moleculares)

como del hidrocarburo (a través de los procesos de enfriamiento y expansion).
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2. Una mala regeneracion del glicol conlleva a un deficiente proceso de
deshidratacion en la torre contactora, lo cual, aunado al envejecimiento de los lechos
provoca presencia de agua en los procesos de enfriamiento y expansion, donde por las

bajas temperaturas alcanzadas se origina la formacién de hidratos.

3. El control de punto de rocio de agua y de hidrocarburos son procesos que
requieren rigurosos sistemas de control por lo que las variables que se manipulan y
controlan en cada uno de los equipos que conforman estos procesos deben ser

cuidadosamente monitoreadas.

4.  La eficiencia operacional de los equipos que integran el proceso de control de
punto de rocio muchas veces es afectada por variables externas, las cuales pueden
conllevar a que la planta presente serios problemas operacionales, y por ende una baja

eficiencia en la produccién de LGN.

5. Los criterios de seguridad en su totalidad brindan resguardo a cualquier planta
dedicada al manejo del gas natural, pero la que ejerce mayor grado de importancia asi
como también mayor inversion econdémicamente hablando es el criterio numero
cuatro ya que son los sistemas de control los primeros en percibir cualquier
perturbacion que se genere en el proceso y a su vez es el que puede restablecer al
mismo a los valores de operacion en menor tiempo, a menos que el dafio se escape

de sus funciones.

6. Los problemas operacionales mas comunes que se presentan en la planta de
extraccion Santa Barbara se deben a una disminucion de la composicion del glicol,
canalizacion o inundacion dentro de la torre contactora, lecturas erréneas de los
analizadores de humedad, mala regeneracion de los tamices y formacion de hidratos.
El estudio de estos problemas dan una idea mas precisa de cudles son la areas

sensibles en los proceso de control de punto de rocio.
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7. De la simulacion realizada al sistema de deshidratacion con TEG se aprecia que
la presion, temperatura y caudal de la corriente gaseosa asi como también el caudal de

glicol son las variables criticas que rigen la eficiencia del proceso.

8.  De la simulacion al sistema de expansion de LGN se aprecia que a menor Gpm
mayor es el contenido de CO,, metano y etano en la corriente de LGN, los cuales son

adversos al buen recobro de la planta.

4.9 Recomendaciones

1. En el proceso de deshidratacion con glicol, se debe controlar la temperatura de
entrada del gas y el TEG para mantener en la misma un diferencial de temperatura
mayor a 10°F (AT>10°F) para evitar la condensacién de hidrocarburos livianos dentro

de la torre.

2. La composicion del TEG que entra a la torre contactora se recomienda
mantenerla por encima de 96%, puesto que por debajo de este valor disminuye la

eficiencia de la deshidratacion.

3. Para asegurar un proceso optimo de regeneracion en el tamiz, se recomienda

que la temperatura del gas de regeneracion sea mayor a 600°F.

4. Para la realizacion de la simulacién (control de punto de rocio de Agua) es
aplicable el paquete termodindmico SRK modificada ya que al igual que la Pen-
Robinson maneja un amplio rango de presion y temperatura y a demas se ajusta muy

bien a los hechos reales que ocurren en el proceso.
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