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RESUMEN

El endulzamiento del gas se hace con el fin de remover el H,S y el CO, del
natural. Como se sabe el H,S y el CO; son gases que pueden estar presentes en el
gas natural y pueden en algunos casos, especialmente el H,S, ocasionar problemas
en el manejo y procesamiento del gas; por esto hay que removerlos para llevar el
contenido de estos gases acidos a los niveles exigidos por los consumidores del
gas. El H,S y el CO; se conocen como gases acidos, porque en presencia de agua
forman acidos, y un gas natural que posea estos contaminantes se conoce como
gas agrio. En este pais, se presentan en su mayoria gases acidos asociados a
crudos, los cuales son muy dificiles de manejar, debido a su alto contenido de
H,S, ya que las plantas destinadas al endulzamiento del gas natural con aminas
estan disefiadas para tratar ciertos volumenes con caracteristicas especificas
dependiendo del yacimiento. Debido a los contaminantes que se encuentran en el
gas natural, se necesitan plantas para tratarlo, eliminando asi la mayor cantidad de
gases acidos presentes. Entre los procesos que existen para eliminar dichos
contaminantes se encuentran las plantas de endulzamiento que utilizan procesos
con solventes quimicos dentro de los cuales los més aceptados y ampliamente

usados son las alcanolaminas.
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CAPITULO |
INTRODUCCION

1.1 El gas natural en Venezuela

La industria de hidrocarburos venezolana “Petroleos de Venezuela,
Sociedad Anénima (PDVSA)” es una empresa estatal que se dedica a la
exploracion, produccion, refinacion, mercadeo y transporte del petroleo, gas y
derivados. Las actividades de exploracion estan dirigidas hacia la blusqueda de
nuevas reservas de crudo liviano y mediano para sustentar los planes de
crecimiento y la capacidad de produccion. Las reservas petroleras probadas de
Venezuela subieron a 172.323 millones de barriles tras la incorporacion en 2008
de un total de 20 millones 958 mil barriles en condiciones estandar de nuevas
reservas probadas de crudo en el &mbito nacional, al cierre de 2008, provenientes
tanto de areas tradicionales de la nacion en las jurisdicciones de Barcelona,
Maracaibo, Maturin y Barinas, asi como la Faja Petrolifera del Orinoco, proyecto
socialista Orinoco Magna Reserva. En ese sentido, estan distribuidas de la
siguiente manera: contribucion en las areas tradicionales de 34 mil 176 barriles en
condiciones estandar; contribucion en las areas de la faja: areas de Ayacucho,
Bloque de Ayacucho 6, area de Carabobo, Bloque de Empresa Mixta Petrolera
Sinopense y Pavas Bitor, area Junin, Bloques Junin 5 y Junin 6: 20.924.525 de
barriles en condiciones estandar. Asi mismo la reserva de gas alcanza los 146

billones de pies cubicos.

El objeto del proceso de Exploracion y Produccion es maximizar el valor
economico a largo plazo de las reservas de hidrocarburos gaseosos y no gaseosos
en el suelo patrio, garantizando la seguridad de sus instalaciones y su personal, en

armonia con los venezolanos y el medio ambiente.


http://es.wikipedia.org/wiki/Sociedad_An%C3%B3nima
http://es.wikipedia.org/wiki/Estatizaci%C3%B3n
http://es.wikipedia.org/wiki/Producci%C3%B3n
http://es.wikipedia.org/wiki/Refinaci%C3%B3n
http://es.wikipedia.org/wiki/Petr%C3%B3leo
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La refinacion es el proceso que se encarga de la transformacién de los
hidrocarburos en productos derivados, PDVSA es la tercera empresa en el proceso
de refinacion en el mundo, con una capacidad de procesamiento de petrdleo de 3.3
millones de barriles por dia incluyendo tres complejos en Venezuela, y diecinueve

en el resto del mundo (Europa, estados Unidos y el Caribe).

La comercializacién y el suministro de crudos y productos es el ultimo
eslabon de la cadena productiva de Petroleos de Venezuela, S.A. En esta etapa se
establecen las formulas de precios que reflejan las variaciones del mercado para
garantizar precios e ingresos justos para el pueblo Venezolano. Uno de los
principales objetivos estd en garantizar la seguridad energética del mercado
interno, asegurando el correcto y oportuno suministro de 1.1 millones de barriles
de crudo al afio y de 500 mil barriles diarios de productos generados de los

hidrocarburos para el mercado nacional.

Un érea clave de los procesos de comercio y suministro es el transporte y la
distribucion de los productos hacia el cliente final, de manera oportuna, confiable
y segura, por ello PDVSA cuenta con su propia flota de tanqueros para el
transporte maritimo nacional e internacional. Posee oficinas de mercado e
inteligencia en varias ciudades de Estados Unidos y Europa para mantenerse al dia
en materia tecnoldgica. Es importante resaltar que Petréleos de Venezuela s.a
cuenta con las filiales: Bariven, Corporacion Venezolana de Petrdleo, Deltaven,
Intevep, Palmaven, PDVSA Agricola, PDVSA América, PDVSA Gas, PDVSA
Gas Comunal, PDVSA Industrial, PDVSA Servicios, PDV Marina. [1]

En funcién al tema en estudio la filial PDVSA Gas surge el dia 4 de
diciembre de 1997, como resultado de la transformacién experimentada por

Petréleos de Venezuela y la desaparicion de las filiales: Corpoven, Maraven y
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Lagoven. El lero De Enero de 1998 inicia sus operaciones integrada a la Division
de Manufactura y Mercadeo. Su responsabilidad es impulsar el negocio del gas
natural en el pais, para lo cual desarrolla las actividades de procesamiento,
transporte, y distribucion con otras empresas para la colocacion y ventas de los
mismos, lograndose la integracion armodnica de las culturas, y equipos de trabajo

entre Oriente y Occidente.

PDVSA Gas esta orientada estratégicamente para:

e Contribuir a la construccion del nuevo modelo productivo, rumbo a la

creacion del nuevo sistema econdémico.

e Utilizar el Gas para desarrollar la nueva estructura territorial, impulsando

los nuevos desarrollos endogenos.
e Contribuir a consolidar la nueva estructura social del pais.
e Propiciar la integracion Latinoamericana y del Caribe.

e Maximizar y valorizar los recursos gasiferos del pais.

Sus objetivos empresariales se enfocan en:
e Explorar y explotar la produccion de Gas libre en tierra y costa afuera.

e Acelerar la construccion de infraestructura de Gas, maximizando el

contenido nacional.

e Proporciona el gas para el pueblo para mejorar su calidad de vida e

impulsar su crecimiento.
e Utilizar el Gas como energia basica para el desarrollo endogeno.

e QGarantizar el abastecimiento de gas el mercado interno, en especial a los

sectores: Eléctrico, Petroquimico, Sidertrgico y Petrolero.
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e Promover la utilizaciéon del Gas como fuente de energia limpia para

conservar el medio ambiente.
e Promover la cultura del Gas en el Pais.

e A mediado plazo llevar gas a América Latina, el Caribe y la Cuenca

Atlantica. [2]

Ahora, en lo que respecta al Complejo Operativo MUSCAR, Desde la
puesta en marcha del proceso en este complejo operativo, se ha buscado la forma
de mejorarlo, modernizando a través de los afios los equipos y plantas ya
existentes e instalando nuevas plantas, las cuales son necesarias para cumplir con
el incremento del flujo de gas entrante. E1 C.O.M recibe y procesa gas natural en
diferentes rangos de presion comprendidos entre 60, 450 y 1200 psig, contando
con una capacidad aproximada de 2300 MMPCE de gas natural para ser tratado
de acuerdo a su contenido de agua, riqueza de liquidos condensables y nivel de

acidez (H,S y CO»).

El gas producido en el Norte de Monagas presenta contaminantes como el
H,S y CO,, componentes que generan la necesidad de iniciar planes de
endulzamiento. En los inicios de la explotacion de estos campos se mezcla este
gas con el de las areas tradicionales a fin de cumplir con la especificacion de H,S

requerida en los contratos de venta de gas natural vigentes a la fecha.

Los planes de desarrollo incorporaron la necesidad de remover el H,S y
disminuir el contenido de liquidos en la corriente de gas natural para poder
transmitirlo a los centros de distribucion a través de la red nacional, dando inicio a
la incorporacion de Plantas de Extraccion de Liquidos del gas natural y facilidades

de endulzamiento
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En la Figura 1.1 se observa el crecimiento acelerado que ha
experimentado el area del Norte de Monagas en cuanto a la produccion de crudo y
gas natural. Es importante destacar que este crecimiento lleva consigo la
construcciéon de toda una gran infraestructura que soporte la actividad de
endulzamiento del gas, lo cual conduce a que en 1992 se inicie el proyecto de una

Planta de endulzamiento para Muscar.

2000
1500 1
1000 - == Gas (MM pchd)
_.——‘—’-
500 -
| == Crudo (MM pcnd)
0+ . I B -
1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997

Figura 1.1 Crecimiento acelerado que ha Experimentado el &rea del Norte
de Monagas en Cuanto a la Produccion de Crudo y Gas Natural. [3]

El complejo maneja una capacidad de 2.300 MMPCED segregado en tres
grandes corrientes con diferentes caracteristicas para ser entregadas a tres grandes
sistemas: a) 900 MMPCED a Recuperacion Secundaria, b) 800 MMPCED a
Extraccion Santa Barbara y c) 600 MMPED a Extraccion San Joaquin en la

Figura 1.2 se muestra la distribucion del gas.
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Figura 1.2 Distribucion del Gas [3]

El Complejo esta conformado por las siguientes plantas: una planta
compresora de gas de baja presion recolectado de las estaciones de produccion a
60 psi y 450 psi con una capacidad de 140 MMPCED, un tren de compresion de
alta presion de cinco turbocompresores que elevan la presion de 1.200 psi a 9.000
psi para recuperacion secundaria (PIGAP) con una capacidad de 940 MMPCED,
cinco (5) trenes de deshidratacion con capacidad total de 1.000 MMPCND.
Consta de infraestructuras para la segregacion vy filtrado del gas manejado y de los
procesos de remocion de H,S que son el tema de este trabajo, en la Figura 1.3 se
presenta el esquema del acondicionamiento y tratamiento del gas en el Complejo
Muscar; el suministro de gas al complejo operativo Muscar se realiza mediante un
conjunto de tuberias y valvulas de 8 fuentes distintas (Musipan, Carito, Muscar,
Centro operativo Amana-Planta, Centro operativo Tejero-Planta, Complejo
Jusepin, Centro operativo Amana-Estacion, Centro operativo Tejero-Estacion) en
8 gasoductos con capacidad de segregar un volumen cercano a los 1320
MMPCED. El gas que viene con alto contenido de agua es deshidratado y enviado
a los gasoductos de 26 hacia San Joaquin Booster, para su posterior venta. El gas

con presencia de liquidos condensables generalmente son las que contienen mayor
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proporcion de componentes acidos, estas son endulzadas en primer lugar para
luego ser enviadas a la planta de extraccion Santa Barbara mediante gasoductos de
36” donde se le remueven los componentes liquidos que a su vez la manda al
criogénico de José en el estado Anzoategui y a las industrias basicas de Guayana
(sidertrgica, el proceso del hierro, acero y aluminio). El gas mas pobre es
deshidratado, comprimido e inyectado a 9000 psi a los yacimientos de la Unidad

de Explotacion Carito.
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Figura 1.3 Complejo MUSCAR [3]

En el Complejo Muscar confluyen diferentes corrientes de gas de
especificaciones variables, en las cuales podemos encontrar gases con acidez que
varian entre 4 ppm hasta 60 ppm, los cuales deben ser acondicionadas por

requerimientos en las plantas de extraccion de liquidos y gas a venta.

Para el tiempo en el que el complejo operativo Muscar aplicaba los

procesos de Endulzamiento (aminas y lechos sélidos) contaba con facilidades para
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endulzar 900 MMPCED, requiriéndose de 700 MMPCED para cumplir con la
especificacion contractual determinada, la capacidad adicional era utilizada como
respaldo durante las labores de mantenimientos de los reactores y de la planta de
amina. Los sistemas de remocion de azufre que existen en el Complejo
corresponden a una planta de amina (adsorcidn) y cuatro (4) sistemas de lechos

solidos (absorcion).

Este trabajo de investigacion, se llevo a cabo en base a las actividades que
vino realizando el Complejo Operativo Muscar (C.0.M) siendo éste, la base de las
operaciones de gas desarrollada en el distrito norte de la division oriente de
PDVSA con un inmenso capital invertido alli para explotar los recursos
energéticos, estd enmarcado dentro de la zona Norte del Estado Monagas —
Venezuela, ubicada a 10 Kilometros de Punta de Mata, Municipio Ezequiel
Zamora. (Ver Figura 1.4) entre los campos petroleros Musipan y Carito en el
Estado Monagas. PDVSA inicia la actividad de produccion en el Norte de
Monagas en abril de 1988 con la perforacion del pozo MUC-1 con una
produccion de 8000 BPD de crudo y 17 MMPCED de gas. Este pozo ofrecid
grandes expectativas inclinando los planes de desarrollo hacia esta region,
distribuyendo el gas entre los proceso de Deshidratacion, Recuperacion de

Liquidos, Compresion y multiple de separacion de Gas. [3]
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Figura 1.4 Ubicacién del Complejo Operativo MUSCAR [3
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1.2 Planteamiento del problema

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos parafinicos que incluye el
metano como el principal componente y menores cantidades de etano, propano,
butano, pentano y otros componentes mas pesados, asi como diversos
contaminantes. El uso del gas natural ha ido en constante aumento,
incrementandose en ese sentido sus aplicaciones en los diferentes ambitos
industriales, y de esta manera mejorar continuamente las diferentes etapas que

engloban el negocio del gas natural.

Las diversas impurezas que comunmente se localizan en el gas natural son
el CO,, H,S, COS, CS,, mercaptanos, sulfuros, bisulfuros, H,O e hidrocarburos
pesados. De los componentes antes mencionados el CO, y el H,S pueden
ocasionar problemas durante el acondicionamiento del gas, entre los cuales se
pueden mencionar los siguientes: toxicidad por H,S, corrosién por presencia de
ambos, disminucién del poder calorifico del gas, aumento de la posibilidad de
formacion de hidratos, el CO, se solidifica a temperaturas criogénicas, el
contenido permitido de H,S para el transporte y consumo domestico no debe
exceder de 4 ppm; para minimizar la existencia de los problemas antes
mencionados es de suma importancia removerle al gas natural sus contaminantes
hasta cumplir con las especificaciones establecidas en las respectivas normas que

rigen este tipo de procesos.

En este pais, se presentan en su mayoria gases acidos asociados a crudos,
los cuales son muy dificiles de manejar, debido a su alto contenido de H,S, ya que
las plantas destinadas al endulzamiento del gas natural con aminas estan disefiadas
para tratar ciertos volumenes con caracteristicas especificas dependiendo del

yacimiento.
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Debido a los contaminantes que se encuentran en el gas natural, se
necesitan plantas para tratarlo, eliminando asi la mayor cantidad de gases 4cidos
presentes. Entre los procesos que existen para eliminar dichos contaminantes se
encuentran las plantas de endulzamiento que utilizan procesos con solventes
quimicos dentro de los cuales los mas aceptados y ampliamente usados son las
alcanoldminas. Por tal motivo es de suma importancia evaluar los procesos de
endulzamiento del gas natural con aminas en el norte del estado Monagas, para tal
fin se analiza la composicion tipica del gas natural en dicha zona, se efectia el

analisis economico de las plantas y endulzantes.

1.3 Objetivos

1.3.1 Objetivo general

Evaluar los procesos de endulzamiento del gas natural con aminas al norte

del estado Monagas.

1.3.2 Objetivos especificos

1. Analizar la composicion tipica de un gas natural del norte de Monagas.
Describir los procesos de endulzamiento con aminas.

2. Estimar las posibles desviaciones operacionales en las plantas de
endulzamiento.

3. Efectuar el andlisis econémico de los endulzantes y de las plantas de
endulzamiento.



CAPITULO I
MARCO TEORICO

2.1 GAS NATURAL

2.1.1. Definicion

Se denomina gas natural al formado por los miembros mas volatiles de la
serie parafinica de hidrocarburos, principalmente metano, cantidades menores de
etano, propano, butano, pentano, hexano y heptano. Puede contener componentes

no hidrocarburos (impurezas) como N,, CO,, H,S y vapor de agua. [5]

El gas natural se formo hace millones de afios cuando una serie de
organismos descompuestos como animales y plantas, quedaron sepultados bajo
lodo y arena, en lo més profundo de antiguos lagos y océanos. En la medida que
se acumulaba lodo, arena y sedimento, se fueron formando capas de roca a gran
profundidad. La presion causada por el peso sobre estas capas mas el calor de la
tierra, transformaron lentamente el material orgdnico en petrdleo crudo y en

gas natural. [5]

El gas natural se acumula en bolsas entre la porosidad de las rocas
subterraneas. Pero en ocasiones, el gas natural se queda atrapado debajo de la
tierra por rocas solidas que evitan que el gas fluya, forméndose lo que se conoce

como un yacimiento.

Figura 2.1 Yacimiento de Gas Natural. [5]
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2.1.2. Composicion

No existe una composicion o mezcla que se pueda tomar para generalizar la
composicion del gas natural. Cada gas tiene su propia composicion, de hecho dos

pozos de un mismo yacimiento puede tener una composicion diferente entre si.

También la composicién del gas varia conforme el yacimiento va siendo
explotado, es por eso que se realiza un analisis periodico del gas que es extraido,
para adecuar los equipos de explotacion a la nueva composicién y evitar

problemas operacionales.

Cuando el gas natural es extraido de los yacimientos presenta impurezas las
cuales hay que eliminar ya que pueden provocar dafios al medio amiente,

corrosion en equipos o disminuir el valor comercial del gas.

El metano es el principal constituyente de este combustible con un punto de
ebullicion de -154°C, el etano con un punto de ebullicion de — 89°C, puede estar
presente en cantidades de hasta 10%; el propano cuyo punto de ebullicion es de
hasta - 42°C, representa un 3%. El butano, pentano, hexano y octano también

pueden estar presentes.

La composicion de una mezcla de gas natural puede ser expresada tanto en
fraccion molar, fracciéon volumen o fraccion peso de sus componentes, aunque
también puede ser expresada en porcentaje molar, en porcentaje volumen o

porcentaje peso. [6]
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Tabla 2.1. Composicion Tipica del Gas Natural en Diferentes Areas de

Venezuela. [7]

Componentes Occidente | Guarico | Oriente Oriente Costa
(asociado) (libre) (libre) | (asociado) | Afuera
(libre)
Metano 73.10 90.60 76.90 75.10 90.50
Etano 11.00 2.60 5.80 8.00 5.00
Propano 6.00 1.10 2.50 4.60 2.20
1-Butano 1.10 0.40 0.50 0.90 0.40
n-Butano 1.90 0.20 0.60 1.10 0.70
i-Pentano 0.60 0.30 0.30 0.30 0.30
n-Pentano 0.50 0.20 0.20 0.30 0.20
Hexano 0.50 0.30 0.20 0.20 0.20
Heptano 0.40 0.30 0.40 0.20 0.20
Diodxido de 4.40 4.00 12.50 9.20 0.20
carbono
Nitrogeno 0.50 0.10 0.10 0.10
100.00 100.00 100.00 100.00 100.00
H,S (ppm) (6 a20,000) 50 0 0-30 0
Gravedad 0.79848 0.65016 | 0.76947 0.77780 0.63809
especifica
Poder calorifico 1271.53 1059.07 | 1029.60 1125.52 1134.27
(BTU/pie)
Poder calorifero 11314.92 942542 | 9161.75 10015.73 10093.61
(Kcal/m)

2.1.3. Clasificacion del gas natural

2.1.3.1. De acuerdo a su ubicacion en el subsuelo

e Gas Asociado: Es aquel que se encuentra en contacto y/o disuelto en el crudo

del yacimiento. Este, a su vez, puede ser clasificado como gas de casquete

(libre) o gas en solucion (disuelto) y se encuentra como gas himedo amargo.

[5]
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e Gas No Asociado: Es aquel que se encuentra en yacimiento que no contiene
crudo, que se encuentra a las condiciones de presion y temperatura originales

y puede hallarse como gas himedo amargo, himedo dulce o seco.

GAS SECO

2.2.3.2. De acuerdo a su composicion

e Gas Rico (humedo): Es aquel gas natural del cual se puede obtener

apreciables cantidades de hidrocarburos liquidos (C;+) debido a que contiene
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alta proporcion de componentes pesados. Es bastante utilizado en la

petroquimica y en la elaboracion de la gasolina natural.

e Gas Pobre (seco): Esta formado practicamente por metano (85 % - 90%). Se
utiliza directamente como combustible 0 en mantenimiento de presion de

yacimientos, también en la produccion de hidrogeno.

e Gas Condensado: Es una mezcla (asociado) con hidrocarburos gaseosos y

liquidos en yacimiento de gas condensado.

e Gas Agrio: Es aquel que contiene impurezas como H,S y CO, los cuales son

altamente corrosivos sobre todo el primero.

e Gas Dulce: Es aquel que no contiene o contiene muy poco (trazas) de H,S y

CO,. Los gases de Venezuela s6lo contienen pequefias cantidades de H,S. [5]

2.2. USOS DEL GAS NATURAL

2.2.1. Sectores de utilizacion:

2.2.1.1. Usuarios domésticos

Las aplicaciones domésticas son los usos del gas natural mas comtinmente
conocido. Se puede utilizar para cocinar, lavar, secar, calentar el agua, calentar
una casa o climatizarla. Ademas, los electrodomésticos se mejoran dia a dia con el
fin de utilizar el gas natural de forma mds econdmica y segura. Los costos de
mantenimiento del material que funciona con gas son generalmente mas bajos que

los de otras fuentes de energia.

2.2.1.2. Aplicaciones comerciales
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Los principales usuarios comerciales de gas natural son los proveedores de
servicios de comida, los hoteles, los equipamientos de servicios médicos y los
edificios de oficinas. Las aplicaciones comerciales de gas natural incluyen la

climatizacién (aire acondicionado y refrigeracion), la cocina o la calefaccion).

2.2.1.3. Industria

El gas natural es un utilizado para la fabricacion de la pasta de papel, del
papel, de ciertos metales, productos quimicos, piedras, arcilla, vidrio y en la
transformacion de ciertos alimentos. Puede ser igualmente utilizado para el
reciclado de residuos, para la incineracion, el secado, la deshumidificacion, la

calefaccion, la climatizacion y la cogeneracion.

2.2.1.4. Generacion de electricidad

Las compaiiias de electricidad y los proveedores independientes de energia
emplean cada vez mas el gas natural para alimentar sus centrales eléctricas.
Generalmente, las centrales que funcionan con gas natural tienen menores costes
de capital, se construyen mas rapidamente, funcionan con mayor eficacia y emiten
menos polucion atmosférica que las centrales que utilizan otros combustibles
fosiles. Los avances tecnoldgicos en materia de disefio, eficacia y utilizacion de
turbinas de ciclo combinado, asi como en los procesos de cogeneracion, fomentan
el empleo de gas natural en la generacion de energia. Las centrales de ciclos
combinados (CCGT) utilizan el calor perdido para producir mas electricidad,
mientras que la cogeneracion del gas natural produce al mismo tiempo potencia y
calor que son ttiles tanto para las industrias como para los usuarios comerciales.
Esta cogeneracion reduce muy fuertemente las emisiones de gases contaminantes

a la atmosfera.

2.2.1.5. Vehiculos de gas natural
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El gas natural puede ser utilizado como combustible por los vehiculos a

motor de dos maneras: como gas natural comprimido (GNC), la forma mas

utilizada, o como gas licuado. El parque automotriz que funciona con gas natural

es aproximadamente de 1.5 millones de vehiculos en todo el mundo (segun la

Asociacion Internacional de Vehiculos de Gas Natural). Las preocupaciones

respecto de la calidad del aire en la mayor parte de las regiones del mundo

refuerzan el interés por la utilizacion del gas natural en este sector. Se estima que

los vehiculos que utilizan este tipo de combustible emiten un 20% menos de gas

con efecto de invernadero que los vehiculos que funcionan con gasolina o con

diesel. Contrariamente a lo que se piensa cominmente, el empleo de gas natural

en los vehiculos motorizados no es una novedad, puesto que ya se utilizaban en

los afios 30. [7]

Tabla 2.2 Sectores de Utilizacion [8]

Sector

Aplicaciones/Procesos

eneracidn de wapor

Induscria de alitnentcos

Coececidn de productos ceramicos

Secado

Fundicidn de mecales

Tratammientos cérmmicos

Temple yrecocido de merales

eneracion eléctrica

Froduceidn de peooquinu

COg

Siztema de calefaceidn

Hornoz de fuzidon

Comercio y Servicios

Calefac cidn cencral

Adre acondicionado

Agaa caliente

Energia

Residencial

ogeneracion elécoica

Cenmales térnmicas

Cocina

Calefaccidn

A gua calientce

Aire acondicionado

Transporte de pasajeros

Taxis

EBuszes
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2.3. Especificaciones del gas a ser utilizado en el mercado interno

Dentro de las caracteristicas que se mencionan a continuacion, se destacan
los contenidos méaximos permitidos de contaminantes, los cuales han sido fijados
atendiendo a los requerimientos de calidad del gas a venta, considerando las

siguientes especificaciones

2.3.1. Contenido de CO,

Para el contenido de CO, se establecen dos especificaciones: una de 3%
molar maximo, para gas no deshidratado, equivalente a 25,5 Lpcm de presion
parcial de CO,, calculada a 850 Lpcm de presion de operacion, la cual esta dentro
del rango considerado de “corrosion moderada”, seglin los criterios de la API para
corrosion por CO; en tuberias. Asi mismo para gas deshidratado (7lb

H,O/MMPCE), se establece una especificacion de 8% molar maximo. [8]

2.3.2. Contenido de H,S

El limite maximo recomendado est4 entre 10 y 12 ppm; estos valores estan
por debajo de los requerimientos para prevenir corrosion (presion parcial de H,S
inferior a 0,05 psig), en los sistemas de distribucion doméstico e industrial,
considerando el valor de la tolerancia establecida por la Ocupacional Safety and
Health Act, EE.UU (OSHA). El valor tope de 12 ppm se debe considerar de

manera eventual o temporal.

2.3.3. Contenido de H,O

El contenido de agua se encuentra entre 7-10 Ib/MMPCE.

2.3.4. Contenido de COS

El méximo contenido de Sulfuro de Carbonilo es de 5 ppm.
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2.3.5. Contenido de RSH

El limite maximo recomendado de mercaptanos es de 5 ppm.

2.3.6. Contenido de azufre total

El valor maximo recomendado de azufre es de 20 ppm.

2.4. Combustibles obtenidos a partir del gas natural

De acuerdo a la composicion del gas natural se definen los siguientes

términos, comenzando desde el mas liviano al mas pesado. Gas Natural Licuado

(GNL), Gas Licuado de Petroleo (GPL), liquidos del Gas Natural (LGN).

Gas Natural Licuado (GNL): el gas natural licuado esta compuesto
basicamente por metano, el cual es sometido a procesos criogénicos con la
finalidad de bajar su temperatura hasta — 162 °C para licuarlo y asi reducir su
volumen en una relacion 600/1, entre el volumen que ocupa en estado gaseoso
y el ocupado en forma liquida, para poder trasportarlo en grandes cantidades
hacia centros de consumo utilizando buques cisternas metaneros disefiados

para tal fin. [5]

Gas Licuado de Petrdleo (GLP): el gas licuado de petroleo es una mezcla, en
proporcion variable, de dos componentes del gas natural, propano y butano,
que ha temperatura ambiente y presion atmosférica se encuentra en estado

gaseoso; estos se pueden licuar a esa presion si se enfrian hasta -43°C. [5]

Liquidos del Gas Natural (LGN): los componentes que son separados de las
impurezas y del metano en forma liquida, es decir, una mezcla de propanos e

hidrocarburos méas pesados se conocen como liquidos del gas natural (LGN),
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que se utilizan como combustible y materia prima, esta ultima principalmente

por la industria petroquimica. [5]

Gas Residual: también llamado gas metano, compuesto basicamente de
metano, etano, didxido de carbono e inertes. Se obtiene como subproducto de
los procesos de extraccion de liquidos del gas natural o de los procesos de
control del punto de rocio, y después es sometido a tratamiento de
endulzamiento para remover los compuestos acidos y deshidrataciéon para

eliminar el agua en exceso. [5]

2.5. Fases de la industria del gas

Produccion: Consiste en llevar el gas 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). [9]

Separacion: Una vez en la superficie, el gas natural es sometido a un proceso
de separacion de liquidos (petroleo, condensado y agua) en recipientes
metalicos a presion llamados separadores. Cuando se trata de gas libre, no
asociado con el petrdleo, este proceso no es necesario, y el gas va

directamente al siguiente paso. [9]

Tratamiento: Es un paso previo a la fase de procesamiento, para eliminar las
impurezas que trae el gas natural, como agua, diéxido de carbono (COy), helio
y sulfuro de hidrogeno (H;S). 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. [9]

Extraccion de Liquidos: Este proceso es al que se somete el gas natural rico

libre de impurezas, con la finalidad de separar el gas metano seco (CHy) de los
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llamados “Liquidos del Gas Natural” (LGN), integrados por etano, propano,

butano, pentanos (gasolina natural) y nafta residual. [9]

e Compresion: Es el proceso al que se somete el gas metano seco, con la
finalidad de aumentarle la presion y enviarlo a sistema de transporte y
distribucion para su utilizacién en el sector industrial, domestico y en las
operaciones de produccion de la industria petrolera (inyeccion a los

yacimientos y a los pozos que producen por Gas Lift). [9]

e Fraccionamiento: Los liquidos del Gas Natural (LGN) se envian a las plantas
de fraccionamiento, donde se obtiene por separado etano, propano, butano
normal e isobutano, gasolina natural y nafta residual, que se almacenan en

forma refrigerada y presurizada en recipientes esféricos. [9]
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Figura 2.4. Diagrama del proceso del gas natural. [10]

2.6. Endulzamiento del gas natural
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2.6.1 Definicion.

El endulzamiento del gas se hace con el fin de remover el H,S y el CO; del
gas natural. Como se sabe el H,S y el CO, son gases que pueden estar presentes
en el gas natural y pueden en algunos casos, especialmente el H,S, ocasionar
problemas en el manejo y procesamiento del gas; por esto hay que removerlos
para llevar el contenido de estos gases acidos a los niveles exigidos por los

consumidores del gas.

El H,S y el CO; se conocen como gases acidos, porque en presencia de agua
forman 4cidos, y un gas natural que posea estos contaminantes se conoce como

gas agrio.

2.6.2. Problemas que se pueden tener por la presencia de H,S y CO; en un
gas Toxicidad del H,S:

e Corrosion por presencia de H,S y COs.

e En la combustion se puede formar SO, que es también altamente toxico y

COITOSIVO.
e Disminucion del poder calorifico del gas.
e Promocion de la formacion de hidratos.

e Cuando el gas se va a someter a procesos criogénicos es necesario remover el

CO;, porque de lo contrario se solidifica.

e Los compuestos sulfurados (mercaptanos (RSR), sulfuros de carbonilo (SCO)
y disulfuro de carbono (CS;)) tienen olores bastante desagradables y tienden a
concentrarse en los liquidos que se obtienen en las plantas de gas; estos

compuestos se deben remover antes de que los compuestos se puedan usar.

La concentracion del H,S en el aire o en un gas natural se acostumbra a dar
en diferentes unidades. La conversion de un sistema de unidades a otro se puede
hacer teniendo en cuenta lo siguiente:


http://es.wikipedia.org/wiki/Gas_natural
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e 1 grano=0,064798 g

e Peso molecular del H,S = 34.
e ppm (V) =%(V)*104

e Granos/100PCN = (5.1)

. Miligramos/m3 =(5.2)

Donde, %(V) es la concentracién en porcentaje por volumen y ppm (V) es

la concentracion en partes por millon por volumen. [11]

2.6.3. Etapas del proceso de endulzamiento del gas natural

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

cinco etapas:

e Endulzamiento. Donde se le remueve por algun mecanismo de contacto el
H,S y el CO; al gas. Esto se realiza en una unidad de endulzamiento y de
ella sale el gas libre de estos contaminantes, o al menos con un contenido

de éstos igual o por debajo de los contenidos aceptables.

e Regeneracion. En esta etapa la sustancia que removio los gases acidos se
somete a un proceso de separacion donde se le remueve los gases acidos
con el fin de poderla reciclar para una nueva etapa de endulzamiento. Los
gases que se deben separar son obviamente en primer lugar el H,S y el
CO; pero también es posible que haya otros compuestos sulfurados como
mercaptanos (RSR), sulfuros de carbonilo (SCO) y disulfuro de carbono
(CSy).
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e Recuperacion del Azufre. Como el H,S es un gas altamente toxico y de
dificil manejo, es preferible convertirlo a azufre elemental, esto se hace en
la unidad recuperadora de azufre. Esta unidad no siempre se tiene en los
procesos de endulzamiento pero cuando la cantidad de H,S es alta se hace
necesaria. En la unidad recuperadora de azufre se transforma del 90 al
97% del H,S en azufre solido o liquido. El objetivo fundamental de la
unidad recuperadora de azufre es la transformacion del H,S, aunque el
azufre obtenido es de calidad aceptable, la mayoria de las veces, para

comercializarlo.

e Limpieza del gas de cola. El gas que sale de la unidad recuperadora de
azufre aun posee de un 3 a un 10% del H,S removido del gas natural y es
necesario removerlo, dependiendo de la cantidad de H,S y las
reglamentaciones ambientales y de seguridad. La unidad de limpieza del
gas de cola continua la remocion del H,S bien sea transformandolo en
azufre o enviandolo a la unidad recuperadora de azufre. El gas de cola al
salir de la unidad de limpieza debe contener solo entre el 1 y 0.3% del H,S
removido. La unidad de limpieza del gas de cola solo existird si existe

unidad recuperadora.

e Incineraciéon. Aunque el gas que sale de la unidad de limpieza del gas de
cola s6lo posee entre el 1 y 0.3% del H,S removido, aun asi no es
recomendable descargarlo a la atmosfera y por eso se envia a una unidad
de incineracion donde mediante combustion el H,S es convertido en SO,,
un gas que es menos contaminante que el H,S. Esta unidad debe estar en

toda planta de endulzamiento. [12]

2.6.4. Remocion de gases acidos
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Ademas de hidrocarburos pesados y vapor de agua, el gas natural a menudo

contiene otros contaminantes que deben removerse para cumplir con la

especificacion de inyeccion a gasoducto y minimizar la corrosion. La resolucion

622 del ENARGAS especifica cantidades méximas de 2 % de dioxido de carbono

(CO»), 3 mg/st.m’ de sulfuro de hidrogeno (H,S) y 15 mg/st.m’ de azufre total.

Numerosos procesos han sido desarrollados para el “endulzamiento” del

gas natural basados en principios fisicos y quimicos.

Absorcion en lecho sélido: tamiz molecular, esponja de hierro, oxido de zinc.

Solventes quimicos: En estos procesos los componentes acidos del gas
reaccionan quimicamente con un componente activo, para formar compuestos
inestables en un solvente que circula dentro de la planta. La solucion rica e
inestable, se puede separar en sus integrantes originales mediante la aplicacion
de calor y/o por reduccidén de presion de operacion, para liberar los gases
acidos y regenerar el solvente. Una vez regenerada, la solucion es enviada
nuevamente a la unidad de absorcion. Los solventes quimicos mas utilizados
son: monoetanolamina ( MEA ), dietanolamina ( DEA ), trietanolamina (
TEA ), diglicolamina ( DGA ), disopropanolamina ( DIPA ) y
metildietanolamina ( MDEA ), al respecto, un estudio de 1980 indico que %
de las plantas de desulfurizacion de gas en EEUU usaron MEA y DEA. Otros
solventes quimicos son los carbonatos de potasio caliente y los carbonatos

formulados comercialmente.

Solventes fisicos: Estos procesos se caracterizan por su capacidad de absorber
de manera preferencial diferentes componentes acidos de las corrientes de
hidrocarburos, ejemplo de ellos son las formulaciones patentadas tales como

Selexol, Rectisol, Shell, Fluor.

Solventes con procesos hibridos o mixtos: Estos procesos resultan de la
combinacion de los procesos quimicos y fisicos, naturalmente, presentan las

caracteristicas de ambos.
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e Conversion a azufre: Se caracteriza por la selectividad hacia la remocion del
sulfuro de hidrégeno (H,S) mediante una reaccion quimica se separa el azufre

como componente elemental de forma solida o liquida. [11]

2.6.5. Resefia del proceso con solventes quimicos

El proceso con solventes quimicos utiliza una solucidon acuosa de una base
débil que reacciona quimicamente y también fisicamente (absorcidon) con los
gases acidos (CO; y H,S) presentes en la corriente de gas natural. La reaccion /
absorcion sucede como resultado de la presion parcial de los gases acidos. Las
reacciones involucradas son casi en su totalidad [excepcion de las sales
térmicamente estables (HSS o HSAS)] reversibles por temperatura y/o presion,
luego de lo cual la solucion base vuelve al circuito, etapa conocida como

stripping. Aminas y carbonatos se comportan de forma similar. [12]

Tabla 2.3. Procesos con solventes quimicos [13]

1. Alcanolaminas ; Peso
MEA 25N Monoetanolamina en agua 15%
MEA (Amina protegida) o MEA Gas/spec IT 1

i 5 N Monoetanolamina en agua 30%

MEA (Amina protegida TS)

. 5 N Monoetanolamina en agua con inhibidores. 30 %
DGA 6 N Diglicolamina en agua con inhibidores. 63% (23-70%)
DEA 2,5 N Dietanolamina en agua. 26% (15-26%)
DEA Snea 3 N Dietanolamina en agua. 32% (25-35%)
DEA (Amina protegida) )

5 N Dietanolamina en agua con inhibidores. 52%
DEA (Amina protegida TS)

5 N Dietanolamina en agua con inhibidores. 52%
DIPA o ADIP

4 N Diisopropanolamina en agua. 54% (30-54%)
MDEA 4 N Metildietanolamina en agua. 48% (30-50%)
MDEA Activada, SNEA-P-MDEA con activador.

4 N Metildietanolamina en agua. 48%
Ucarsol 2 N Metildietanolamina en agua. 24%
TEA Trietanolamina en agua.

2. Sales de Carbonato de Potasio

Carbonato Potasico Caliente (HOT-POT)

Benfield Carbonato potasico, aditivos e inhibidores

Benfield-Hipure Carbonato potasico (20-35%) seguido de un proceso
de aminas.

Catacard Carbonato potasico con catalizador inorganico (boratos
de Aminas) e inhibidores de corrosion.

3. Sales Basicas

Giammarco Vetrocoke Carbonato potasico caliente con trioxido de ar-
sénico. (Arsenita). .

Alkazid-M Sal de potasio y acido metilaminopropionico.
Alkazid-DIK Sales de potasio, dimetilaminoacético.

Flexsord Carbonato potasico caliente y aminas impedidas.
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2.7. PROCESO DE ABSORCION CON AMINAS.

2.7.1 Definicion

El proceso de tratamiento del gas natural con aminas, consiste en la
reduccion o eliminacion del contenido de gases corrosivos que contiene el gas,

tales como: H,S (Acido sulfhidrico) o CO, (Diéxido de carbono).

2.7.2 Términos técnicos

Para una correcta compresion del proceso, se indican a continuacion,

términos técnicos que se utilizaran en la descripcion:

e Gas acido: gas natural que contiene componentes corrosivos, tales como H,S
(Acido sulfhidrico), mercaptanos (compuesto de azufre) y/o CO, (Didxido de

carbono).

e Gas dulce y/o tratado: gas natural, con un contenido de compuestos corrosivos

maximo, definido por el Ente que regula la calidad del Gas de Venta.

e Solucion de amina: solvente utilizado en el proceso. Los tipos de amina
utilizados son MEA (amina primaria, concentracion maxima recomendada 15
% en peso), DEA (amina secundaria, concentracion maxima recomendada 30
% en peso), DGA o MDEA (amina terciaria, concentracion maxima
recomendada 50 % en peso) y/o Solventes formulados, con base de amina
terciaria, fabricada por reconocidos fabricantes tales como: Hunstman, Unidén

Carbide o Dow Chemical.
e Amina rica: corriente de amina que deja la columna absorbedora

e Amina pobre: corriente de amina que ingresa a la columna absorbedora



43

e Columna absorbedora: columna con internos, tipo platos y/o rellena, donde se
ponen en contacto al Gas 4cido con la amina pobre, para disminuir el
contenido de componentes corrosivos del gas, mediante un proceso de
absorcion (transferencia de compuestos corrosivos desde la fase gas, gas

acido, a la fase liquida, solucién de amina pobre.)

e Columna regeneradora. columna con internos tipo platos y/o rellena, donde
mediante un proceso de calentamiento, se eliminan los componentes acidos de
la amina rica, para producir por el fondo de la misma una solucion de amina

pobre. [12]

2.7.3 Controles de aminas en plantas de tratamiento de gas

Las plantas de tratamiento de gas que operan con solventes quimicos para
remocion de gases acidos presentan una serie de problemas tales como: formacion
de espumas, corrosion, cargas de solucion, ensuciamiento de intercambiadores, y
ain paros de planta. En esta nota revisamos cada uno de los procesos y los

problemas que pueden ser diagnosticados mediante el analisis de aminas.

2.7.4 Clasificacion de las alcanolaminas.

Las alcanolaminas pueden ser primarias, secundarias o terciarias de acuerdo

al nimero de grupos organicos unidos al atomo central de nitrégeno

RNH, RoNH R3N

Amina 1™ Amina 2™ Amina 3™
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Las aminas primarias son bases mas fuertes que las secundarias y estas que
las terciarias. Cuanto mayor es la basicidad de la amina mas fuerte es la union de

reaccion con CO;, y H,S.

Casi el 70 % del costo operativo de una planta es la generacion de la energia
térmica necesaria para romper la uniéon de reaccion. Las aminas que se liguen
fuerte a los gases acidos por ejemplo la MEA tendran un alto costo de ruptura de

union (stripping).

La mezcla optimizada de aminas puede producir un solvente con
excelente absorcion de CO,/H,S y con superior calidad de stripping o sea menos
calor necesario en el reboiler. Las alconolaminas no se utilizan puras en los
circuitos sino en solucidon acuosa y en concentraciones variables entre 5 % y 50

%. El agua de dilucion debe cumplir la siguiente especificacion:

e Solidos Totales Disueltos <100 ppm

e Dureza total < 3 granos/gal
e Cloruros < 2 ppm
e Sodio < 3 ppm
e Potasio < 3 ppm
e Hierro < 10 ppm

2.7.5 Circuito de una planta de aminas
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En un tipico sistema de aminas el gas a tratar ingresa desde una unidad
“scrubber” cuya funcidon es remover agua e hidrocarburos liquidos, a la torre

absorbedora donde se contacta en contracorriente con la solucion de aminas.

Luego del contacto amina — gas, la amina deja el fondo del absorbedor
“cargada” con los gases acidos (solvente rico). El solvente rico es llevado a un
separador horizontal (flash tank), para remover los gases de hidrocarburos y los

condensados disueltos.

Luego del tanque flash la amina rica en CO, / H,S pasa por un
intercambiador amina rica / pobre y finalmente a la torre de “stripping” donde el
calor proveniente del “reboiler” rompe las uniones amina — CO, / H,S
separandose los gases acidos por un lado y la amina pobre por otro. Usualmente el
calor del reboiler es provisto por vapor de agua saturado a 45 /55 psia (274 / 287
°F) el que produce una temperatura de stripping (regeneracién) maxima de 260 °F

(127 °C).

La amina pobre caliente procedente del “stripper” intercambia con la
amina rica (solvente rico) hasta una temperatura de no menos de 10 °F (5 °C) por
sobre la del gas de entrada para prevenir la condensaciéon de hidrocarburos
gaseosas superiores (condensables) y es bombeada a la torre absorbedora donde
comienza un nuevo ciclo. Segin el disefio de la planta puede existir un
“reclaimer”, es un sistema de destilacion batch operando semicontinuamente
construido para destilar agua y amina y dejar en el fondo sdlidos, sales disueltas y

productos de degradacion. Su volumen puede ser 3 % del total del circuito. [12]

2.7.6. Reacciones de las alcanolaminas con CO, / H,S
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La primer etanolamina empleada fue la TEA (1935) por disponibilidad, pero
pronto fue remplazada por MEA y DEA que tienen mas alcalinidad y por ello
capacidad de tratamiento. Ademas por su menor peso molecular pueden ser
usadas a menores concentraciones en peso que la TEA. Por muchos afos la MEA
se uso con gas natural (yacimientos) y la DEA en refinerias por ser no reactiva al
sulfuro de carbonilo (SCO) y sulfuro de carbono (S,C), fue recién en 1950 que
Kohl desarrolla la MDEA para H,S en presencia de mucha mayor concentracion
de CO,.[12]

(HO — CH; — CH;,), NH DEA  (secundaria)
(HO-CH; - CH;); N TEA (terciaria)
(HO — CH; — CH;); NH; MEA  (primaria)

(HO — CH; — CH;), N — CH3 MDEA ( terciaria )

Las principales ventajas de las aminas terciarias sobre las etaloaminas
primarias y secundarias son; ademas de su selectividad para H,S, su menor calor
de reaccion con los gases 4cidos, su mas baja presion de vapor (permite el uso de
altas concentraciones en agua), su no reactividad con SCO y S,C y su baja
corrosividad. El H,S reacciona con las etanolaminas formando sulfuros (S7) y

sulfuros 4cidos (SH') hasta una relacion molar final teorica de 1 mol H,S / mol

amina.
Amina + H2S
2 RNH2 + H2S ---------- > (RNH3)2S (Reaccion Sulfuro)
RNH2 + H2S ---------- > RNH3HS (Reaccion Bisulfuro)

El CO; reacciona formando carbonatos, y bicarbonatos con una relacion
molar final tedrica de 1 mol CO, / mol amina.
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2 RNH2 + CO2 --------- > RNHCOONH3R (Reaccién Carbamato)

RNH2 + CO2 + H20 --------- > (RNH3)2CO3 (Reaccion Carbonato)

RNH2 + CO2 + H20 --------- > RNH3HCO3 (Reaccion Bicarbonato)

(RNH3)2CO3 + CO2 + H20 ----—----- > 2 RNH3HCO3 (Reaccion
Bicarbonato)

La reaccion de formacion de carbonato es rapida y forma un compuesto
estable que se hidroliza lentamente a carbonato y bicarbonato. Si predomina la
reaccion de carbonato, usual con MEA, 0,5 moles de CO; reaccionan rapido con
cada mol de amina y la relacion molar usualmente alcanzable es menor a 1
(cercana a 0,5). Esto se debe a la lenta hidrolisis del carbonato. Dado que las
aminas terciarias no pueden formar carbonatos teéricamente puede alcanzarse una

relacion molar 1 CO, / amina (la reaccion es lenta pero puede ser catalizada).

La velocidad de absorcion de gases acidos dentro de soluciones de aminas,
esta fuertemente influenciada por las velocidades de las reacciones quimicas que
tienen lugar en la fase liquida porque afectan los coeficientes de transferencia de

masa.

Se ha hablado hasta ahora de las reacciones “deseadas”, a continuacion se
analizan los problemas usuales en planta y se comenzara refiriéndonos a

reacciones “no deseadas”. [12]

2.7.8. Reacciones secundarias en los circuitos de aminas
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e La formacion de productos de degradacion.

e La formaciéon de sales térmicamente estables (no reaccionan al stripping

liberando la amina a la solucién).

2.7.8.1. Formacién de productos de degradacion

Los productos de degradacion de la amina reducen la tension interfacial y
forman laminas gelatinosas que, como se vera posteriormente favorecen la

formacion de espumas. Se han observado en MEA, DEA, y MDEA. Algunas de

las siguientes reacciones de degradacion:

e (Oxidacion de amina a acido carboxilo / amoniaco.

e Deshidratacion interna de amina para formar HEOZD — N (hidroxietil)

etilendiamina.

e Deshidratacién simultanea y decarboxilacion de HEOZD — N a THEED

(tridhidroxietil) etilendiamina.

e Doble deshidratacion de la DEA en presencia de MEA para formar HEP — N

(hidroxietil piperazina).
e (Condensacion de 2 moléculas MEA a piperazina.

e Acilacidon de aminas terciarias a sales de amonio cuaternarias.

Otros productos de degradacion son: hidroxietil imidazolina (HEI), amina
etil etanolamina. (AEEA) oxazolidona (OZI), dietanol piperazina (DEP). Ademas
de la tendencia a formar espumas estables los productos de degradacién producen

el ensuciamiento de intercambiadores y lineas.
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2.7.8.2. Formacion de sales térmicamente estables

Las sales térmicamente estables (HSS) son las sales de amina no
regenerables en la torre de stipping producidas por los formiatos, oxalatos,
tiosulfatos, tiocianatos, y cloruros. Por no ser separada reducen la carga 4cida. Las
HSS no deben exceder el 5 % de la concentracion de amina total. Se han
efectuado estudios de corrosion en presencia de las sales citadas y, a pesar de las

dificultades halladas en su interpretacion han surgido recomendaciones limites de

HSS. [12]

e Formiatos 500 ppm
e Acetatos 1000 ppm
e Oxalatos 250 ppm
e Sulfatos 500 ppm

e Tiosulfatos  10.000 ppm
e Cloruros 500 ppm

e Tiocianatos 10.000 ppm

Los HSS pueden neutralizarse con causticos, de esta formula se restituye la

amina pero puede elevarse peligrosamente el pH de la solucion.

2.8. Espumas

2.8.1. Conceptos
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Una espuma es el resultado de la incorporacién mecéanica de gas dentro del
liquido, la pelicula de liquido rodea un volumen de gas creando una burbuja.
La estabilidad de la burbuja es funcion de la temperatura , la presion , la fisica
de la espuma depende de las caracteristicas superficiales tales como

elasticidad del film, formacion de capas gelatinosas y tension superficial.

La tension superficial — o indica la tendencia de una solucion a formar
espumas. La o es una fuerza que actua paralela a la superficie y que se opone
al intento de expansion del area superficial (A). El trabajo requerido para
expandir el area superficial estd definido con G y se denomina energia libre
superficial y depende de las fuerzas de cohesion e intermoleculares en la fase
liquida. Para que se expanda la superficie de la pelicula liquida (crecimiento
de la burbuja y espuma estable), las moléculas deben moverse desde el interior
del liquido a la superficie, este movimiento requiere superar fuerzas tales
como efectos dipolares y uniones de hidrogeno. La baja ¢ por si misma no
asegura una espuma estable aunque si una espuma, porque la naturaleza de la
capa superficial es mds importante a la estabilidad de la espuma que la baja o.
El film de la burbuja esta constantemente contrayéndose y extendiéndolo para
lo cual necesita elasticidad, la elasticidad es funcion del 4rea y la variacion de

la & con la misma.

Los antiespumantes son productos quimicos formulados para modificar la
elasticidad. Si la migracion del antiespumante desde el centro a las paredes de
la burbuja es mas lenta que la del liquido, la pelicula no se repone (el

antiespumante la retarda) y la espuma se hace débil e inestable.

Todo factor que incremente la solubilidad de los hidrocarburos liquidos en

aminas incrementara la tendencia de la solucion a espumar.
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Los productos de degradacion tienden a formar con los hidrocarburos
peliculas gelatinosas que aumentan la viscosidad superficial y estabilizan las

espumas.

Las aminas secundarias Yy terciarias tienen mas tendencia que las primarias
a formar peliculas gelatinosas. Las espumas en plantas de aminas (o de glicol)
incrementan costos operativos y reducen capacidad de tratamiento y eventuales

arrastres de amina aguas debajo de la planta.

Entre los agentes espumantes también puede haber fluidos de pozo que

lleguen a la planta, inhibidores de corrosion, etc.

Los hidrocarburos liquidos es probable que reduzcan sensiblemente la o de
la solucidon — aumentando en consecuencia la tendencia a espumar, a menos que

sean muy solubles en el grueso de la solucidn, esto sucede con las aminas 2™ y 3

rias

Las MDEA tienen baja @, menor que MEA y DEA pero cuando se
formulan, a sus solventes se incorporan surfactantes que elevan su o para evitar
espumas. Aunque los hidrocarburos solos no modifican sustancialmente la
estabilidad de las espumas de soluciones de aminas puras, la presencia conjunta

de otras especies puede hacerlo.

En resumen, puede decirse, que las aminas puras no forman espuma, pero la
presencia en las mismas de hidrocarburos, particulas solidas como sulfuro de
hierro (S,Fe), carbon, 6xidos de hierro coloidal y productos de degradacion,

puede hacerlos forma espuma my estables. [12]
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2.9. Las particulas sélidas inorganicas

El hierro disuelto en la solucidon de amina puede ser precipitado en la amina
rica por el H,S del gas de entrada. Si la remocion del H,S en la regeneracion es
completa pero la de CO, incompleta el hierro puede redisolverse. En plantas de
glicoles la interpretacion de la presencia de hierro disuelto como indicador de
corrosion del circuito es mas simple que para las plantas de amina. El hierro es el

elemento fijador de los sulfuros libres del circuito.

El sulfuro de hierro que se forma es mayormente coloidal, es decir tan fino
que puede permanecer en suspension indefinidamente por movimiento browniano.
Se concentra en la superficie del liquido formando un “quasipolimetro” en el film
que puede rodear una burbuja en desarrollo. Incrementa también la viscosidad
superficial. Las particulas pueden también formar agregados coloidales que
restrinjan el flujo de gas en orificios retardando el drenaje de las espumas y

mejorando su estabilidad. [12]

2.10. La corrosién

Parece contradictorio el hecho de que existiendo muchas aminas que se
emplean como inhibidoras de corrosion se hable de corrosion en plantas de amina.
Aunque las aminas en solucioén son basicas (el pH este entre 10 y 13 en funcion
de la concentracion de amina), su situacion cambia drasticamente cuando los
gases acidos entran en escena. En el circuito, la amina con la mayor carga acida
que ingresa a la torre de stripping (y en el reboiler) es el punto critico junto con
los intercambiadores. La corrosion por tension (SSC) es el tipo de corrosion
caracteristica en plantas de aminas. La velocidad de corrosion aumenta con la
carga acida y con la temperatura, usualmente se localiza en la cara rica del

intercambiador, la linea de salida de los mismos y el horno. [12]
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La corrosion por CO; en unidades de amina es causada por la reduccion de
CO; no disociado en areas turbulentas, donde una incrustaciéon de carbonato de
hierro es incapaz de permanecer adherida protegiendo las lineas. Algo similar
sucede con el sulfuro de hierro formado por el H,S. En presencia de CO; y H,S las

reacciones son mas complejas.

De las tres aminas mas empleadas: MEA, DEA y MDEA la MEA tiende a
ser la mas corrosiva. Sin embargo, en ausencia de los gases corrosivos las tres
presentan corrosividad similares. MEA y DEA forman productos de degradacion,
no la MDEA. Ahora bien, si las tres aminas son similares en corrosion y aun en
presencia de sus productos de corrosidon, como se explica que los resultados de

corrosion indiquen que el orden de corrosividad sea MEA > DEA > MDEA.

Segun Teevens la causa es que la MEA una base fuerte de Lewis mas que la
DEA y MDEA, es por ello mas probable que la MEA forme mas carbonatos que
la DEA (la MDEA no las forma). Los carbonatos de amina promueven la

corrosion de MEA y DEA.

La mayor parte de la corrosion en plantas de amina, como se ha dicho, no es
general sino en ciertas Zonas, para minimizarla debe evitarse el flasheo del gas
acido. Se recomienda 3 pie/s, como velocidad méxima para lineas de acero al
carbono y 0.625 pie/s para acero inoxidable. Existen disefios para minimizar la
turbulencia, las valvulas de control evitan el flasheo si se instalan entre el

absorbedor y el intercambiador.

Tabla 2.3. Condiciones operativas recomendadas para evitar la corrosion.

Soluciéon de | Concentracion Carg[;zg\cida Rica Carga Acida Pobre
amina (%p/p) (mol gas 4cido/mol de amina) | (mol gas &cido/mol de amina)
MEA 15 — 20 % 0,30 — 0,35 0,10 — 0,50
DEA 25 - 30% 0,35 — 0,40 0,05 — 0,07
MDEA 50 — 55% 0,45 — 0,50 0,004 - 0,010
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2.10.1. Sintomas de corrosion

e La formacion de espuma.
e La menor duracion de los filtros.
e El cambio de color de la solucion.

e La presencia de sulfuro de hierro / carbonato de hierro.

2.10.2. Las fallas en una planta de amina caen usualmente en cuatro clases

e Falta de cumplimiento de especificacion del gas tratado.
e Presencia de espumas ( tendencia y estabilidad )

e Ambeas situaciones requieren acciones inmediatas:

e Pérdida de amina.

e Corrosion.

Son manifestaciones que se detectan a largo plazo, y usualmente se

solucionan también a largo plazo. [12]



CAPITULO 11
DESARROLLO DEL PROYECTO

3.1 METODOLOGIA UTILIZADA.

Para realizar el presente trabajo se sigui6 la metodologia que se presenta a

continuacion:

3.1.1 Analisis de la composicion tipica del gas natural proveniente del norte

de Monagas.

Para llevar a cabo este andlisis inicialmente se debid conocer dicha
composicion, la cual se obtuvo mediante una cromatografia realizada a una
muestra representativa del gas que se obtiene en el norte del estado Monagas una
vez obtenidos los datos requeridos se procedid a un estudio técnico que permitio
tomar las decisiones para poder evaluar y aplicar el tratamiento mas adecuado de
esta manera mejorar los resultados operacionales desde el punto de vista de
procesos y econdmico. Verificando asi que el gas en estudio cumpliera con las
especificaciones a la salida del Complejo Operativo Muscar (C.0.M). (Ver anexo

A).

De acuerdo a la informacion obtenida se verifico que el gas a procesar en el
Norte del estado Monagas presenta cantidades considerables de contaminantes
(CO,, HaS, Ny, entre otros), las cuales dan un indicio de los procesos que se les
debe aplicar para que cumplan con los rangos permitidos segun las normas
establecidas para el tratamiento del gas. Segun el aporte de CO,y H,S el proceso
utilizado en esta planta se basa en la desacidificacion del gas natural mediante el
proceso denominado Ucarsol, el cual utiliza la Metildietanoanolamina (MDEA)

para la remocion selectiva del H,S, pero se incorporan inhibidores. La tecnologia
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ha sido desarrollada por Union Carbide y utiliza diferentes formulaciones

multiples para controlar la reaccion cinética relativa al CO, y H»S. [3]

3.1.2 Describir los procesos de endulzamiento con aminas

3.1.2.1 Antecedentes de la planta de aminas

Inicialmente esta planta fue disefiada para remover CO, a una corriente de
gas natural de SOMMSCFD a 500Psig, usando como solvente DEA (Dietanol —
Amina) a una tasa de 750 gpm. Esta planta fue construida en 1980 para ser

operada por corpoven en el area de Onado. [3]

Después de multiples andlisis y consideraciones se determind que era
factible aumentar la capacidad y eficiencia de la planta realizando ciertas
modificaciones a los equipos y sistemas, para garantizar su operacion a

condiciones diferentes a las de su original en el Complejo Muscar.

En 1992 se iniciaron las acciones para trasladar esta planta desde la

localidad de Onado hacia el Norte de Monagas.

Las modificaciones mas importantes realizadas a la planta de amina para

adecuarla a los nuevos parametros operacionales del COM fueron (ver figura 3.1).

e (Cambio del solvente de DEA a MDEA reformulada.
e Instalacion de torres contactoras para operar a 1200 psig.

e Instalacion de una etapa adicional de bombeo de 500 a 1200 psig de la

amina pobre.
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e Sistema de separacion de entrada a 1200 psig.
e Instalacion de tanque de mezcla.

e Tratamiento de gas de cola.

La planta de amina instalada en el Complejo Operativo Muscar (C.0.M.),
comienza operaciones en 1994, para endulzar 350MMPCFD. Los nuevos
parametros de operacion de la planta de amina como resultado de los cambios

implementados para operar en el COM se pueden observar en la tabla 3.1 y la

figura 3.1 [3]

Figura 3.1 Descripcion del proceso de endulzamiento con aminas [3]
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Tabla 3.1 Parametros Operacionales de la Planta de Aminas [3]

Volimenes 10 Coneniracion
(as i (%)
MMscf

Modificado Comboothl

Gs
Nocpentivo Combustble

HIVEL DEL TANQUE 24%

{/"\1 GAS ACIDO+ AGTA
L AN

* EEFLUID

he,

G4S DULCE
1200 P3IG
4 ppm

LIF DE Temgp:
80°F

MNIVEL DE
REFLUIO
DIF.DE 13t

Temp 10°

GAS
ACIDO

FRESION DEL

240MMPCHD ,
1200 psig TRIFASICO TemPéESEOPIj‘ONDO
20 FPM LIQUIDOS 45 psig

Figura 3.2 Parametros operacionales de la planta de amina [3]
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3.1.2.2 Planta de Aminas (Endulzamiento de gas por adsorcion).

Para el endulzamiento con amina el solvente utilizado es una solucion
acuosa de Ucarsol HS-102 al 50% en peso. El Ucarsol es un solvente formulado
bajo licencia de Unioén Carbide que contienen como componente principal el

MDEA (Metil-Dietanol-Amina). [14]

La planta de amina consta de dos lineas (trenes) de absorcion de 175
MMPCED cada uno y un sistema comun de regeneracion de 750 GPM, que
pueden funcionar independientemente. Estd constituida por dos secciones

fundamentales:

3.1.2.2.1 Seccibn de absorcion de gas acido.

En esta seccion el proceso se inicia con la entrada de gas 4acido a los
depuradores A y B, donde se extraen los liquidos asociados (condensado de
hidrocarburo y agua) del gas, los cuales son enviados al K.O.D. (Knock out
drum). De los depuradores, el gas pasa a los contactores de amina, donde entra en
contacto con la solucion de Ucarsol. La solucion acuosa de amina remueve el H,S
y parte del CO; del gas. El gas fluye hacia arriba por los orificios de cada uno de
los platos colocados en el interior de los contactores, obligdndolo a tener contacto
con la amina. El efecto de este flujo cruzado es la remocion de los agentes
contaminantes que vienen con el gas. Las bandejas del contactor estdn disefadas
para realizar una efectiva separacion de los contaminantes que quedan disueltos en
la amina y salen por el fondo del contactor. El gas libre de amina sale por el tope

y fluye hacia los recuperadores de Amina, desde donde se envia a ventas. [14]

3.1.2.2.2 Seccién de Regeneracion de Amina:
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La amina rica (en componentes contaminantes) proveniente del fondo de la
columna regeneradora, se mezcla con la amina rica del recuperador de amina y
llega al tanque de expansion el cual opera a una presion aproximada de 60 psig.
En este tanque se liberan los gases producto de la expansion de la amina rica de
1200 psig a 60 psig y los liquidos son enviados hacia al intercambiador de calor
amina rica - amina pobre donde es calentada a través de los tubos del
intercambiador a una temperatura cercana a 210°F; en este intercambiador la
temperatura del fondo de la torre regeneradora desciende de 245° F a 193° F y la
temperatura de la amina rica asciende de 160 °F a 210 °F antes de ser introducidas
por el tope de la torre regeneradora. La amina rica entra al regenerador y fluye
hacia abajo a través de las bandejas, las bandejas que estdn por encima de la
bandeja de alimentacion ayudan a la remocion de amina de los gases ascendentes.
El calor que se requiere para eliminar los gases acidos de la amina, proviene del
aceite caliente que fluye a través de los tubos del rehervidor. La temperatura de
disefio del fondo de la torre es 245 °F y ésta se mantiene mediante el control de
flujo de aceite caliente a 350 °F a través de los tubos del rehervidor. A la altura
del nivel normal de operacion de la torre, sale una corriente de amina, gases
acidos y vapor de agua hacia la carcasa del rehervidor y recibe un flujo de vapor
proveniente del vaporizador que hard la reposicion normal y conservara el calor;
en este ciclo de calentamiento con la amina se logra una temperatura de equilibrio
en el fondo de la torre de 245 °F con la finalidad de obtener la mayor cantidad de

gases acidos de la amina. [14]

El gas acido y el vapor de agua salen por la parte superior de la torre
regeneradora y son enfriados en el condensador de amina. Los gases acidos y el
liquido condensado provenientes del condensador de amina, son separados en el
acumulador de reflujo. Los gases dacidos fluyen hacia arriba y salen del
acumulador hacia el sistema de tratamiento de gas de cola. El liquido en el
acumulador es enviado por las bombas de reflujo de amina, hacia la parte superior

del regenerador.
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La amina del fondo del regenerador es presurizada a través de la carcasa del
intercambiador de amina rica-amina pobre para enviarla al tanque de mezcla o a la
succion de las bombas de refuerzo de Amina. Estas bombas impulsan la Amina a
través de los filtros de elementos y filtros de carbon activado para remover las
sales y otras impurezas que contenga, de alli envian la amina pobre a través del
enfriador de amina, donde desciende la temperatura de 193 °F a 115 °F, para pasar
a la succion de las bombas de alta presion que descargan la amina pobre en la

parte superior de los contactores completando asi el ciclo. [14]

Condiciones del gas a comprimir:

e Presion de succion: 400 psig

e Presion de descarga: 1200 psig

e Flyjo: 350 MMPCED
e Temperatura: 120 °F

e Peso molecular: 20,53

e H,S entrada: 25-45 ppm

e H,S salida: 02-05 ppm

3.1.3 Estimar las posibles desviaciones operacionales en las plantas de

endulzamiento.

En base a la documentacion adquirida, condiciones de diseno de cada planta
asi como en los equipos mas criticos de cada proceso, se realizé un procedimiento
en el cual se especifican los pasos necesarios que hay que tomar en cuenta para

tener un buen control del proceso. Para la planta de amina se tomaron en cuenta
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los siguientes parametros: acidez del gas de entrada, degradacion de la amina,
flujo de gas de entrada a la torre contactora, temperatura de la amina, temperatura
de la torre regeneradora, flujo de vapor de despojamiento, formacion de espumas,
circulacion de la amina y perdidas de sellos o bridas. Mientras que para la planta
de sulfatreat se hizo énfasis en equipos que no existen, que no estdn conectados o

que si lo estan 6 presentan averias.

Con la finalidad de aumentar la confiabilidad de las plantas, asi como
también tener un centrado seguimiento operacional del proceso y de los
endulzantes utilizados en estos, se desarrollo un método; el cual permitié cumplir

con uno de los objetivos de este trabajo. [3]

3.1.3.1 Planta de amina.

En el proceso con amina el muestreo peridodico y los andlisis de rutina
fueron de primordial importancia para la operacion exitosa de la planta de
tratamiento de gas. Los procedimientos operacionales apropiados de andlisis
proveen la valiosa informacion acerca de la condicion fisico-quimica del solvente
asi como informacion del sobre el desempefio del mismo. En el caso eventual de
alguna dificultad con el sistema de tratamiento. Los andlisis de tratamiento
permitieron determinar si el problema era relativo a contaminacion, degradacion

del solvente o alguna deficiencia mecanica de la unidad.

Para llevar un control y seguimiento operacional de los parametros antes
mencionado se recomendd: Analizar la amina por lo menos dos veces por semana,
en cuanto a concentracion, pH, sélidos suspendidos, H,S y anticorrosivo. Aparte
de las consideraciones anteriores, el método utilizado para la toma de muestra

también es importante. Primero las muestras deben ser tomadas y manejadas de
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una manera segura, es también imperativo el obtener muestras que sean
representativas de la solucion circundante dado que el analisis de la solucion pudo
conducir a cambios en los parametros para la optimizacion del proceso, o pudo ser
usado para determinar los niveles de concentracion de la solucion, es necesario

que las muestras sean realmente indicativas de la condicion del solvente.

Las muestras tomadas para el analisis debieron consistir en una muestra de
amina pobre y una rica, los puntos para la toma de muestras deben ser también
identificadas, de haber sido necesario siguiendo las tuberias hasta su origen. Las
muestras debieron ser tomadas viento arriba del punto de muestreo, para asi

evitar la exposicion al H;S.

Para la toma de las muestras no deberian utilizarse recipientes metalicos.
Estos deben ser nuevos y preferiblemente hechos de polietileno o polocrilato,
ademas debe dejarse correr suficiente liquido de la tuberia de muestreo, antes de
haber tomado la solucidon a analizar, para asegurarse que es representativa del

volumen circundante. [14]

Del analisis realizado a la solucidn se podria determinar el estado en el que

se encuentra, considerando lo siguiente:

> Color

e Si la solucidn es de color amarillo claro, indica que el endulzante esta

en buenas condiciones.
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e Si la solucion es de color verde esta indicando la presencia de sulfuro
de hierro en tamafio de particulas < 1 micrones, si es de color negro

indica un tamafio de particulas > 3 micrones.

e Un color azul o verde puede indicar la presencia de compuesto de

cobre o niquel.

e Un color ambar o rojo oscuro indican compuesto complejo de hierro.

» Concentracion

Este analisis es rapido (menos de 5 minutos) y no requiere casi de equipos.
Generalmente, para una dptima operacion, se recomienda que la concentracion sea
de 50% en peso. Es importante sefalar que la concentracion de la solucion afecta
directamente la tasa de circulacion requerida para un flujo de gas y composicion

dados.

» Cargas acidas Molares

Las cargas expresadas, como moles de gas acido por mol de solucién son
indicativas del funcionamiento de la torre regeneradora, absorbedora y del sistema

en general.

La tipica carga pobre esperada estaria en el rango de 0,005-0,010 moles de
gas acido por mol de amina, las cargas pobres por encima de este valor pueden
indicar una operacion inadecuada de la regeneradora, asi como también problemas
mecéanicos en el mismo. Continuar la operaciéon en estas condiciones podria
conducir a la corrosion en base de la torre regeneradora, debido a la naturaleza
corrosiva de los gases acidos. Por el contrario bajo el rango sefialado simplemente

indicaron una sobreregeneracion y consumo innecesario de energia.
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» Contaminantes del Solvente

Los contaminantes del solvente pueden ser sélidos o liquidos organicos o
inorganicos, dichos contaminantes pueden producir corrosion o problemas
operacionales, si no son controlados a tiempo. Algunos de los contaminantes

principales se sefialan a continuacion:

e Sales de aminas térmicamente estables (SATE): Son formadas por la
reaccion entre la mina activa y un contaminante fuertemente acido (como
el SO,). La sal asi formada, generalmente inerte, no puede ser regenerada
térmicamente en el regenerador, y por ello reduce la concentracién de
amina activa disponible para remover gases acidos. Pueden considerarse
como excesivas las concentraciones de SATE que sobrepasen el 5% en

peso.

e Cloruros: En cualquier sistema; las cantidades excesivas de cloruros
pueden ocasionar problemas severos de corrosion. El nivel de cloruros en
el sistema debe ser comprobado por lo menos trimestralmente, y deben

tomarse las medidas correctivas antes de que este nivel alcance los 100

e Hidrocarburos Liquidos: Con frecuencia dichos hidrocarburos son la
raiz de problemas de formacion de espuma en sistemas de tratamiento del
gas natural. Este contaminante es detectado por primera vez cuando se
observa un aumento en la tendencia a la formacién de espuma en
operacion. Inicialmente, puede recomendarse un antiespumante como un
remedio temporal, hasta que la fuente de la contaminacién sea localizada y
sean tomadas las medidas correspondientes. Ocasionalmente la
identificacion de los hidrocarburos es necesaria para ayudar a localizar y

eliminar la fuente de contaminacion.
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e Particulas: La materia extrafia solida en la solucion puede conducir al
taponamiento del sistema y también puede promover o estabilizar
cualquier tendencia existente a la formacién de espuma. La adecuada

filtracion, es necesaria para el buen mantenimiento del solvente.

e Formacion de Espuma: Puede ocurrir en el absorbedor y en el
fraccionador, esto puede producir derrames de solucion por el tope de la
torre. Cuando el tanque de abastecimiento estd conectado al sistema y la
soluciodn., circula a través del tanque de manera continua, la formacion de
espuma se detecta con un descenso inesperado del nivel del liquido en el
tanque de abastecimiento. [14]

A continuacion se presenta el procedimiento para encontrar la fuente del

problema cuando se forma espuma en el absorbedor:

1. Observar una muestra de solucion pobre tomada después de haber sido
filtrada y centrifuguela, si esta oscura, nublada o contiene particulas soélidas,

limpie los elementos del filtro o cambielos si fuera necesario.

2. Observar la temperatura de la solucion que entra al absorbedor para
comprobar que est¢ 10°F por encima de la temperatura de entrada del gas al

sistema.

3. Verificar que el separador no contenga hidrocarburos liquidos arrastrados

por el gas.

4. Observar la concentracion de productos de degradacion en la solucion
pobre, en el recuperador instalado en la planta, aumente la alimentacion al

recuperador, si fuera necesario.

5. Observar el tanque de venteo para ver que el nivel de liquido no haya

descendido al punto que permita la entrada de gas a la linea de liquido.
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6. Agréguarle un inhibidor de espuma a la solucion, siendo esta la ultima
medida, antes se debe verificar que los paso del 1 al 4 han sido realizados de

manera correcta.

» Exceso de gas acido en el gas tratado
1. Verificar si hay formacion de espuma y corrijala.

2. Comprobar que el caudal de gas que llega a la planta no es mayor que el

caudal del disefio.

3. Verificar la presion del absorbedor y compruebe que no estd por debajo

de la condicion de disefio.

4. Verificar la temperatura del gas que llega a la planta, para garantizar que

no esté por encima del punto de disefio.

5. Verificar el contenido de gas acido en el gas de la entrada y compruebe

que esta dentro de los limites de disefio.

6. Comprobar que la tasa de flujo de la solucion pobre hacia el absorbedor,

es la cantidad apropiada.

7. Asegurar que el gas residual de la solucién pobre, este dentro de los

limites de diseno.

» Demanda energética excesiva en el Rehervidor del Regenerador:
1. Observar si ha aumentado la tasa de flujo de la solucién pobre.

2. Observar si ha bajado la temperatura de la solucion rica a la salida del

intercambiador de calor.



68

3. Comprobar que el nivel de liquido del rehervidor esté por encima de los

tubos de calentamiento.

4. Verificar el nivel de la corrosion en el calentamiento del rehervidor, lo
cual podria restringir la transferencia de calor. Cuando la tasa de flujo es normal y
la carga calorifica es mayor que lo normal, se puede pensar en el efecto de la

corrosion.

» Gas acido residual en la solucion pobre en exceso:
1. Verificar la carga calorifica del rehervidor.
2. Comprobar que no haya fugas en los intercambiadores.

3. Asegurarse de que no haya aumentado la concentracion de gas acido en la

solucién rica.

4. Si las condiciones de operacion del regenerador son normales, pero el gas
residual es alto, las bandejas del regenerador podrian estar tapadas o dafiadas, en

€se caso se requiere una inspeccion interna.

Por otro lado, desde la sala de control, el operador de guardia debe verificar

periddicamente:

1. Que el flujo de gas de entrada y salida de los trenes de endulzamiento
sea aproximadamente 175 MMPCSD, o la cantidad que pueda manejar
la planta de acuerdo a sus estados operacionales (Para 2003: 60

MMPCSD).

2. Verificar que la valvula de control de flujo a la entrada de los trenes de
endulzamiento (FCV-210201/ FV-210202) operen normalmente en

automatico.

3. Que haya niveles adecuados de aminas en los equipos.
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Tabla 3.2 Niveles adecuados de solucion en los equipos de la planta de Amina

3]
Equipo OIEL\I/’G:C?;n Presion
Tanque de mezcla (05-210201) 40-50% Atmosférica

Contactora de Amina (08-210203/08-210204) 50-60% 1200 psig
Tanque de expansion de Amina (08-210207) 45% 40-50 psig

Torre regeneradora (08-210208) 20-60% 12 psig

Rehervidor (02-210204) 75%

Recuperadora de Amina (08-210205/08-210206) 10-15% 1200 psig
Acumulador de Reflujo (08-210210) 10-15% 8-10 sig

4. Verificar que las valvulas de control de nivel se encuentren actuando

normalmente (en modo automatico) con los siguientes equipos:
e Depuradores de Gas (D8-210201/ D8-210202).
e Contactores de Aminas (D8-210203 / D8-210204).
e Recuperadores de Aminas (D8-210205/ D8-210206).
e Torre Regenadora (D8-210208).

e Acumulador de Reflujo (D8-210210).

5. Que haya temperaturas adecuadas:
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Tabla 3.3 Temperaturas adecuadas en los equipos de la planta de Amina [3]

Punto de medicion

Temperatura(°F)

Entrada de amina a la contactora(D8-210203/D8-

10-20 por encima

210204) de la temp. Del gas
Fondo de la torre regenadora (D8-210208) 250
Salida del horno de aceite (D1-211101) 360
Fondo de la contactora °F
Entrada/Salida condensador de reflujo (D8-210203) °F/°F
Salida de rehervidor (D2-210204) 270
Tanque de expansion de amina (trifasico) 120

6. Que las presiones de succion y descarga de las bombas de aminas se

mantengan en sus valores de operacion:

Tabla 3.4 Presiones adecuadas en los equipos de la planta de Amina [3]

Bomba de Amina Presion ala | Presionala
Succién Descarga
Baja Presion (D3-210205/D3-210206 0-10 psig 120 psig
Intermedia (D3-210203/ D3-210204) 100 psi 600 psig
Alta presion (D3-211101/ D3-211102) 400 psig 1200 psig
Reflujo de amina (D3-210207/D3-210208) 6-10 psig 70 psig
Aceite térmico (D3-211101/D3-211102) 30 psig 100 psig

7. Que el diferencial de presion en el circuito de gas entre el depurador

(D8-210201/D8210202) y la recuperadora de amina (D8-210205/D8-

210206) esté entre 10 -15 psi.
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8. Verificar que las temperaturas de entrada y salida en el intercambiador
amina rica/pobre (D2-210205) mantenga su diferencial de trabajo

normal.

9. Que la acidez del gas de salida se mantenga dentro de las

especificaciones (menos de 4 ppm de H,S)

» Horno de aceite caliente
1. El aceite térmico debe estar circulando por el circuito.

2. La valvula de shutdown de salida de aceite del horno debe estar

abierta.

3. Los patrones de llama deben se adecuados y la llama debe estar
completamente azul, sin intermitencias de ningln tipo. Los patrones de

llama deben ser uniformes como sea posible.

4. Las entradas de aire y los dampers deben estar abiertos en todas las

secciones del horno.

5. Todas las ventanillas de vision de llama y todos los puntos de muestreo

se deberan mantener cerrados después de su uso.

6. La presion de gas en los quemadores no debe superar nunca la presion

de diseno.

7. Latemperatura del aceite de salida debe ser de 360°F.

3.1.3.2 Planta de Sulfatreat
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Para llevar un buen control de proceso y seguimiento operacional en las
plantas de endulzamiento de gas natural por lechos solidos Sulfatreat se debe tener
muy en cuenta lo siguiente:

e Mantenimiento de la instruccion asociada.
e (Cambio de lecho y mantenimiento asociado a este.
e Mantenimiento de filtros depuradores.

e Engrase de valvulas.

» Mantenimiento de la instrumentacion asociada

El mantenimiento de la instrumentacion asociada a los sistemas de sulfatreat
debe tener una frecuencia bimensual. Dentro de los instrumentos que deben ser
sometidos a este control se encuentran: Indicadores y transmisores de nivel,

presion, temperatura y flujo, suiches o interruptores y actuadores de valvulas.

A cada uno de los instrumentos antes mencionados se le debe realizar:
Limpieza de visores, calibracion del instrumento, prueba de lazo, la cual sirve
para comprobar si el valor medio es igual al registrado por la sala de control,
reemplazo de transmisores e indicadores en mal estado, Inspeccion de la botonera
de arranque de los actuadores de las valvulas, Limpieza de la tarjeta electronica de

los actuadores.

» Cambio de lecho y mantenimiento asociado a este

Los cambios de lechos, en cuanto a frecuencia se refiere son diferentes para

cada una de las plantas. Para los reactores de sulfatreat I y II la duracién promedio
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del lecho es de 35 — 45 dias y para el caso de sulfatreat IIIl y COA es de 60- 90
dias. Una vez efectuado el vaciado del reactor para un cambio de lecho se debe
realizar: Cambio de filtro foam, Inspeccion ocular de las mallas (reemplazo si se

requiere), Inspeccion de soportes de lecho (reemplazo si se requiere).

» Mantenimiento de filtros depuradores

La limpieza de los filtros depuradores debe realizarse por lo menos una vez
al afio. Este mantenimiento consiste en la limpieza del filtro y cambio de los
elementos filtrantes. Cabe destacar que en el caso de sulfatreat III, el filtro se
encuentra fuera de servicio, ya que no se le ha hecho mantenimiento por falta de

elementos filtrantes.

» Engrase de valvulas

Para obtener un mejor resultado de las valvulas utilizadas en el proceso se
recomienda realizarle un mantenimiento trimestral. Este puede realizarse a través
de una engrasadora neumatica, inyectando primero un desengrasante para la
limpieza de la valvula, el cual se debe dejar actuar por un lapso de 24 horas antes
de ser drenado, luego a través de las grasaderas de las valvulas se inyecta grasa

lubricante o sellante de ser necesario.

3.1.4 Efectuar el andlisis econémico de los endulzantes y de las plantas |de

endulzamiento
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Para llevar a cabo este analisis se procedio a recolectar datos estadisticos, a
partir de 1994 afio en el cual arranc6 la primera planta de endulzamiento del gas
natural en el Complejo Operativo Muscar hasta el 2001 fecha en la cual se
encontraban instaladas, ademas de la planta antes mencionada, cuatro sistemas de
endulzamiento por lechos sdlidos y un sistema de inyeccion directa de
secuestrante liquido. Se obtuvieron datos de volumen de gas manejado y cantidad

de endulzante gastado por afio tal como se muestra en la tabla. [3]

Tabla 3.5 Consumo de endulzantes y voliumenes de gas manejados
Por las plantas endulzantes. [3]

VVgas Manejado
Afo Producto Consumo (MMPCED)
U 251308 lIts 187
1994 SF 0 0
SC 0 0
U 316753 lts 207
1995 SF 888000 Ibs 93
SC 0 0
U 295811 lts 214
1996 SF 720000 Ibs 197
SC 0 0
U 246073 lts 233
1997 SF 3599640 lbs 317
SC 0 0
U 437172 lts 183
1998 SF 3333000 Ibs 311
SC 0 0
u 170157 1ts 112
1999 SF 3110800 lbs 284
SC 0 0
U 115440 Its 95
2000 SF 2666400 lbs 368
SC N/D N/D
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U 124738 lts 76
2001 SF 1168000 lbs 128
SC 414640 lts N/D
Donde: U: Ucarsol

SF: Sulfatreat
SC: Secuestrante
MMS$: Millones de dolares

N/D: No Disponible

Con estos datos se calculd la relacion de endulzante gastado por flujo de

gas manejado y el costo por consumo de dicho endulzante, asi como también el

costo de operacion e inversion en las plantas usando para ello las siguientes

ecuaciones:

GA=CA* Pp* V4

Donde: GA = Gasto por consumo de amina ($)

CA = Costo de la amina ($/1b)

Pa = Densidad de la amina (Ib/Its)

V4= Volumen de amina gastado (lts)

GS =CS *m;

Donde: GS = Gasto por consumo de Sulfatreat ($)

CS = Costo por libras de Sulfatreat ($/1b)

(Ec. 3.1)

(Ec. 3.2)




m, = Masa de Sulfatreat consumido (Ibs)

GM=CM *TM

Donde: GM = Gasto por consumo de Magnatreat ($)

CM = Costo del Magnatreat por tambor ($/tambor)

TM = Tambores de Magnatreat consumido.
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(Ec. 3.3)

Usando el mismo procedimiento se logro obtener los niveles de H,S en ppm

que entraban y salian de las plantas, para los tres ultimos afios del estudio

realizado. Estos valores se reportan a continuacion:

Tabla 3.6 Niveles de H,S entrando y saliendo de las plantas de amina 'y

Sulfatreat. [3]

ANos | Aminas PLANTAS
Sulfatreat
E S 1 1 v
E S E S E S E S
1999 | 23,8 | 1.9 17 3 17 2 20 1 33 2
2000 | 14,7 |0,9 28 3 20 3 21 1 31 4
2001 | 18,3 |0,9 27 2 19 1 24 2 17 1
Donde:

E: nivel de H,S en ppm de entrada a las plantas.

S: nivel de H,S en ppm de salida de las plantas.

Con los niveles de H,S en ppm, mostrados en la tabla anterior y usando la

siguiente ecuacion:
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Q*AH,S*PM H2S * 365

Lb HyS rem = —----mmmmmmmm e (Ec. 3.4)
Vm

Donde:
Lb H,S rem = libras de H»S removidas.
Q = Caudal de gas manejado por la planta (MMPCND).
AH,S = Variacion de los ppm de H,S que entran y salen de la planta.
PM H,S = Peso molecular del acido.

Vm = Volumen molar del gas.

Se obtuvieron las libras de H,S removidas, para posteriormente obtener los
dolares ($) gastados por libras removidas por caudal manejado. Todo esto con la
finalidad de construir los graficos representativos de los diferentes parametros y
de esta forma comparar cual tecnologia resulta mas econdmicamente rentable para

la corporacion.

3.1.4.1 Calculo de la tasa de recirculacion del solvente

Para calcular esta variable se utiliz6 la siguiente ecuacion, tomando como

datos los parametros de disefio y operacion manejados por la planta de amina.

TR= Tasa disefio*% real de CO2*MMPCND real*% Conc. de la solucién
%disefio de CO2*MMPCND de disefio*% Conc. real de la solucion

TR = 750*%6,822*120*50 =696 GPM
5.25%350*24
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Tabla 3.7 Parametros de disefio y operacion de la planta de amina. [3]

Parametros Disefio Operacion
Tasa de recirculacion 750 | ==
(GPM)
% CO, 5,25 6,822
Caudal de gas entrante 350 120
en(MMPCND)
% del solvente en 50 24
(P/P)

3.1.4.2 Célculo de las variables manejadas en el analisis econémico de los

endulzantes

Las ecuaciones que se utilizaran ya han sido reportadas. Por ello, solo se

mencionara el nimero de la ecuacion y los datos con el cual se obtendran los

respectivos valores.

3.1.4.2.1 Gasto por consumo de endulzante:

Planta de amina, ecuacion 3.1], Afio 1994:

GA = 1.618/1b*2.376 1b/1ts*251308 Its

GA =961344 $ = 0.96
Planta de Sulfatreat, ecuacion 3.2, Afio 1995:

GS =0.45 $/1bs*88800 Ibs

GS = 399600 $§ = 0.4
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Magnatreat 5620 (Secuestrante liquido de H,S), ecuacién 3.3, Afio 2001:

GM = 409000 Bs/tambor*1 tambor/208 1ts*1136 1ts/dia*365 dias

| GM = 1072797.06 $ |

Las ecuaciones fueron elaboradas siguiendo una secuencia logica para
obtener el gasto en ddlares ($) por consumo de endulzante, tomando como base el
costo del endulzante y la cantidad de este consumido por afio. Los datos fueron
tomados de la tabla 3.5, y los resultados de estos asi como los afios restantes se

muestran en la tabla 4.4.

3.1.4.2.2 Libras de H,S removidas por los endulzantes (para el afio 1999).

Para tal fin se usa la ecuacion 3.4
Planta de Amina

Lb H,S rem = 112*21.9*34*365/379

Lb H,S rem = 80314.63

Planta de Sulfatreat

Lb H,S rem = 284%24.73*34*365/379

[ Lb HuS rem = 22992553 |

Las variables como el caudal y el AH,S fueron tomados de las tablas 3.5 y
3.6, respectivamente, mientras que los resultados se muestran en la tabla 4.5. Con
estos valores se obtuvieron los dodlares invertidos por libras removidas de H,S y

las libras removidas por caudal manejado asi como se muestra en dicha tabla.



CAPITULO IV
DISCUSION DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

4.1 Andlisis de la composicién tipica del gas natural del norte del estado

Monagas

De acuerdo al estudio cromatografico realizado se verifico que el gas a
procesar en el Norte del estado Monagas presenta cantidades considerables de
contaminantes (CO,, H,S, N,, entre otros), las cuales dan un indicio de los
procesos que se deben aplicar para que cumplan con los rangos permitidos segun
las normas establecidas para el tratamiento del gas. Segun el aporte de CO,y H,S
el proceso utilizado en esta planta se basa en la desacidificacion del gas natural
mediante el proceso denominado Ucarsol, el cual utiliza la Metildietanoanolamina
(MDEA) para la remocion selectiva del H,S, pero se incorporan inhibidores. La
tecnologia ha sido desarrollada por Union Carbide y utiliza diferentes

formulaciones multiples para controlar la reaccion cinética relativa al CO, y H»S.

4.2 Descripcion de los procesos de endulzamiento con aminas

Para el endulzamiento con Amina el solvente utilizado segun el disefio se
debia tener una solucidon acuosa de Ucarsol HS-102 al 50% en peso cuyo
componente principal es, MDEA (Metil-Dietanol-Amina), pero a través del
analisis realizado al proceso se determino que la concentracion de la solucion era

de un 24% en peso.

La planta de Amina segun su de disefio consta de dos lineas (trenes) de

absorcion de 175 MMPCDND cada uno y un sistema comun de regeneracion de
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750 GPM, que pueden funcionar independientemente, pero para el afio 2002
aproximadamente se determino que la misma operaba a un 34.3 % manejando un
flujo promedio de 120 MMPCND y ademas que el complejo operativo muscar
enviaba un flujo de 440 GPM de amina, cuando segun el disefio debia estar

enviando 750GPM.

4.3 Desviaciones operacionales en las plantas de endulzamiento

De los andlisis realizados a las plantas y sus equipos, se encontré que las
mismas estan operando con una capacidad muy por debajo, para la cual fueron

disefiadas.

La planta de amina fue instalada para manejar un flujo de gas igual a 350
MMPCED, operando a su total capacidad. Para el afio 2002 aproximadamente
operaba a un 34.3 % manejando un flujo promedio de 120 MMPCED, el flujo de
gas no podia ser incrementado por encima de este valor, pues la planta presentaba

problemas de formacion de espuma.

Estudiando la tasa de circulacion de la amina en el proceso se encontro que
la sala de control del Centro Operativo Muscar (C.0.M) enviaba un flujo de 440
GPM de amina, mientras que utilizando la férmula propuesta por la unién carbide
se determind que éste debe ser de 696 GPM, a las condiciones en las cuales se
encontraba operando, ademés la solucion se tenia una concentracion de
aproximadamente 24%, cuando en realidad debi6 tener 50% en peso o por lo
menos un valor muy cercano a éste, con la finalidad de evitar el aumento de la

tasa de circulacion del solvente y un mayor consumo de energia en el Reboiler.
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Esto confirmé que la planta estaba operando con un flujo menor al que en
realidad debia tenerse, lo cual trajo como consecuencia altas cargas de acido
sulthidrico (H,S) en la solucion y corrosion en las tuberias y equipos, y esto a su

vez ocasiond la contaminacién de la solucion y por ende la formacion de espuma.

Una de las posibles causas de la presencia de éste problema en la planta
pudo ser la no adecuada regeneracion de la solucion de amina en la torre
regeneradora. Eso pudo haberse evitado manteniendo la temperatura en el tope de
esta columna a 212 6 213 °F, temperatura que se calculé usando una relacion de
reflujo de 1,25 con una presion en el tope de la torre de 12 psig y el grafico

suministrado por la Union Carbide.(Ver anexo B).

Una adecuada regeneracion es primordial para prevenir el “flasheo”
excesivo de H,S de la soluciéon caliente y pobre en el fondo de la columna de
destilacion, lo cual produciria condiciones corrosivas. En tal sentido la solucion
de amina adecuadamente regenerada debié tener una carga molar pobre igual o
menor a 0,005 mol de gas acido por mol de amina. Cabe destacar que el problema
disminuiria no solo mejorando las condiciones de operacion en este equipo, sino
también mejorando el proceso de filtracion de la solucion, ya que una adecuada
filtracion de la amina rica es un paso importante para tener una operacion libre de

inconvenientes.

La filtracion de la solucion de amina permite la remocion de los
contaminantes que pudieron promover la formacion de espuma. Estos
contaminantes poden ser una multitud de compuestos, tales como hidrocarburos
quimicos para tratamiento de pozo, inhibidores organicos de corrosion,
surfactantes, sulfuro ferroso, productos acidos de la degradacion de las aminas,

aceite de compresores, entre otros. A éste ultimo contaminante mencionado
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(aceite de compresores) hay que prestarle mucha atencion, pues pudo darse el caso
que el gas que sale de los compresores y por ende el que entra al proceso de
endulzamiento, lleva consigo arrastre de aceite, por ello la filtracion usando
carbon es altamente recomendada para mantener el control y la buena calidad de
la solucién, asi como también por su habilidad para indirectamente reducir el
consumo de amina y los costos asociados con paradas de planta, siempre y cuando
se mantenga un tiempo de contacto de 20 minutos entre la solucion de amina y el
carbon activado, asi como la velocidad superficial en un rango de 2 a 10 galones

por minuto por pie cuadrado de area seccional.

Los contaminantes sélidos presentes en la solucion se deben remover con
un filtro mecanico, usando para ello elementos tipo “medio algodon”, construidos
de algodon virgen y no algodon reciclado. El algodén reciclado debido a los
quimicos que se utilizan para blanquear los tintes del algodén en el proceso de

reciclaje, puede provocar la formacion de espuma.

Por otro lado, el proceso no toleraba un aumento del flujo de amina que
permitiese el procesamiento de mayor cantidad de gas en la planta de
endulzamiento. Por tal razén se puede decir que el mayor aporte para el
incremento del flujo de gas viene por la mejora que se pudo realizar al proceso, es
decir, que se debi6 manejar el disefio existente para la fecha si se deseaba obtener
un mayor rendimiento. Esto se lograria realizando un mantenimiento correctivo y
operacional, mejorando mecéanicamente el disefio propuesto. La planta de esta
forma se puede empujar hacia los limites y a partir de alli aumentar la capacidad

para manejar un flujo de gas superior al que se permitia.

Otro proceso para la remocion de HsS es el sulfatreat el cual fue disefiado en

su totalidad, para manejar un flujo de gas igual a 600 MMPCED. Para el afio 2002
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aproximadamente por medio de dicho proceso se endulzaba aproximadamente
334,8 MMPCED, lo que significa que este sistema estaba operando a 55,8% de su
capacidad dejando de tratar un volumen de gas igual 265 MMPCED, lo cual
representaba un 45% de gas libre que debia ser desviado o endulzado utilizando
otra tecnologia (secuestrante liquido de H,S), la cual es muy costosa para la
industria.Una de las principales fallas que presentaron los procesos de Sulfatreat
era el arrastre de solido a través de lineas de distribucion del gas endulzado y el
taponamiento de las tuberias utilizadas para drenar el liquido contenido dentro de
los reactores. La primera falla mencionada se verificd con la presencia de sélidos
en las facilidades de entrada a la planta Santa Barbara extraccion donde un

analisis a dicho sélido confirmo lo dicho.

Los resultados de los analisis realizados a las muestras de solidos de la
planta de extraccién Santa Barbara indicaron que las fases cristalinas detectadas
eran similares a las que ya existian en el Sulfatreat (cuarzo, cristobalita, magnetita

y en poca proporcion mica del tipo de biotita).Ver tabla 4.1

El arrastre de Sulfatreat hacia la planta Santa Barbara y los dafios que
fueron observados a las valvulas y sistemas de drenajes de liquido, se debi6 a que
los soportes de los lechos no garantizaban un sello eficiente para el control de
arrastre de solido hacia el sistema de gasoductos, es decir, que las mallas de 40, 4
y el filtro foam no estaban funcionando de forma correcta, esto debido a que el
material utilizado (Sulfatreat) no cumplia con las especificaciones de distribucion
granulométrica correspondiente a la muestra patréon o la normativa de control de
calidad aplicada por la empresa The Sulfatreat CO; tal como se comprobd a una
muestra de Sulfatreat nueva tomada directamente de los sacos de 2000 lbs. (Ver

tabla 4.2)
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Tabla 4.1 Resultados de solidos detectados en la planta Santa Barbara. [3]

Sélido Muestra Fase Cristalina Comp.
Quimica
Cuarzo(SiO,) Si
Magnetlta (F 6304) O
Sul fatreat Cristobalita (Si0,) Al
Nuevo Biotita Mg
(K(MgFe)(ALFe)Si) Fe
Endulzante K
Magnetita(Fe304) Si
Cuarzo(Si0;) O
Sulfatreat Cristobalita(Si0O,) Al
Consumido Maghermita (Fe,Os) Mg
Caolinita Fe
(Al2Sik0s(OH)4)
Cuarzo(SiO,) Si
Cristobalita(SiO) O
Pirita (FeS») Al
Drenaje de Oxido de aluminio S
trampa Sulfato de hierro Fe
Muscovita K
(Kal2Si3A1010)
Magnetita (Fe304)
Cuarzo(SiO,) Si
Cristobalita(SiOp) Q)
Detectado en Maquinawita FeS Al
Santa Barbara |  Flash Drum Caolinita S
Solido (ALSIiL0s (OH),) Fe
Semihumedo Oxido de aluminio
Biotita
(K(MgFe);(ALFe)St)
Pirita (FeS,) S
Corindon (AL2Os) 0)
Filtro antes de Pirrotita (F€758) Al
contacto Sulfuros y sulfatos de S/Fe
hierro




86

Tabla 4.2 Resultado del analisis granulométrico a la muestra de Sulfatreat

nuevo. [3]

MESH % Retenido % % Acumulado
Patrén Muestra | Desviacion | Patron Muestra

6 9,85 21,27 -115,94 9,85 21,27
8 20,24 36,77 -81,67 30,09 58,04
10 8,09 11,66 -44,13 38,18 69,70
12 6,29 7,59 -20,67 44,47 77,29
16 14,32 11,70 18,30 58,19 88,99
20 12,97 5,14 60,37 71,76 94,13
30 10,37 2,06 80,14 82,13 96,19
40 5,13 0,62 87,91 87,26 96,81
<40 11,00 2,34 78,73 98,26 99,15

Comparando los valores obtenidos, con lo suministrado por la empresa
licenciante del producto, se pudo observar que el sélido no presentd uniformidad
en la distribucion granulométrica, ya que se muestran altas desviaciones en cada
uno de las mallas, llegando a superar en algunas de ellas, el 110%. Estos
resultados indicaron que el control de calidad aplicado por la empresa Sulfatreat
no fue el adecuado para garantizar una caracteristica homogénea del solido,
aunado a la ausencia de material de mas de 40 mallas, lo cual incidio
negativamente en la vida util del ciclo, debido a que el fino de polvo de hierro

determinara la captacion del H,S.

La notable variacion de la granulometria que se observo en el solido
estudiado y la muestra patron se debio, tal vez, al choque o friccién que existia
entre las particulas durante su traslado desde la ciudad de San Luis en los Estados

Unidos hasta los centros de almacenamiento ubicados al norte del Estado
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Monagas. Esta desviacion trajo como consecuencia, alta caida de presion a través
del lecho, lo cual ocasiond paros no programados en los turbo compresores del
Complejo operativo Muscar (C.0.M), por alta presion de descarga, lo cual
condujo a la quema de gas, imposibilitando la transmision completa de gas rico a
la planta de extraccion Santa Barbara, disminuyendo la utilizacion y pérdida en la
segregacion de fuentes al no disponerse del volumen de gas endulzado necesario,

ademas, ocasiond contaminacion del gas a venta por alto contenido de H»S.

Por otro lado, recordando que en el proceso de endulzamiento de gas
natural por Sulfatreat, existe agua libre dentro del lecho sélido, es importante
sefialar que ésta causa un fendmeno de lavado, el cual desprende los finos por
arrastre del material, compactandolo e imponiendo una caida de presion adicional,
la cual a nivel de laboratorio se situ6 en el orden de 10 a 20 psig por pie de
longitud del lecho. Para la muestra estudiada el porcentaje de humedad se situd
en 19,7% y se obtuvo un porcentaje de finos igual a 17,18%, lo cual representa
una desviacion de 27,11% y -28,67% respectivamente, en comparacion con el

contenido de humedad y finos de la muestra patron.

Tabla 4.3 % de humedad y finos para la muestra de Sulfatreat analizada. [3]

. 0 . .
Descripcion % Einos % Humedad %) De_SVIaCIon Yo Desviacion
Finos Humedad
Patrén 23,57 15,31 N/D N/D
Sulfatreat 17,18 19,7 27,11 28,67
Nuevo

Donde: N/D: No Disponible

En general el problema de arrastre de solido y alta caida de presion

experimentadas por los reactores de Sulfatreat, se debi6 en primer lugar a la
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variacion de la granulometria del material y en segundo orden a la presencia de
agua libre en el lecho, ademads, detallando las lineas de entrada y salida del gas al
reactor, asi como también la instrumentacion asociada a este proceso se observo
que existen una serie de instrumentos que no estaban operativos, tales como
medidores de presion y temperatura, los cuales permiten llevar un buen control en

la operacion de estos sistemas.

4.4 Andlisis econémico efectuado a los endulzantes y a las plantas de

endulzamiento

Del analisis econdémico realizado a los endulzantes y a las plantas de
endulzamiento de gas natural ubicados al norte del estado Monagas, se
determinaron los délares gastados por consumo de endulzantes, asi como también
el costo de operacion e inversion en cada una de las plantas. Estos resultados se

muestran a continuacion:

Tabla 4.4 Inversiones realizadas en las plantas de endulzamiento. [3]

COSTO

Inversion en la

Afio | Consumo de Endulzante | Operacion (MM$) Planta(MM$)

SMM$) [UMMS$) [ M | S [ U [ M | S [ U [ M
94 0,00 0,96 | N/D | 0,00 | 0,62 | N/D | 0,00 | 0,00 | N/D
95 0,40 121 | N/D | 0,66 | 1,18 | N/D | 0,00 | 1,94 | N/D
96 0,72 1,13 | N/D | 0,28 | 0,45 | N/D | 0,00 | 0,00 | N/D
97 1,62 0,94 | N/D | 1,29 | 0,67 | N/D | 0,04 | 1,81 | N/D
98 1,50 1,67 | N/D | 1,85 | 1,54 | N/D | 1,08 | 4,16 | N/D
99 1,40 0,65 | N/D | 1,16 | 0,50 | N/D | 0,61 | 1,53 | N/D
00 1,20 0,44 | N/D | 1,70 | 0,10 | N/D | 0,00 | 0,46 | N/D
01 0,53 0,47 | 1.07 | 0,26 | 0,02 | N/D | 0,00 | 0,46 | N/D




&9

Donde: U: Ucarsol

S: Sulfatreat

M: Magnatreat

MMS: Millones de dolares

N/D: No Disponible

Para los tres ultimos afos del estudio realizado se obtuvieron los doélares
gastados por libras removidas por cada sistema, haciendo uso para ello de la

ecuacion 3.4 y de las tablas 3.5 y 3.6.

Tabla 4.5 Libras removidas por las plantas de endulzamiento. [3]

LbH,S REM $ LbH,S REM LbH,S REM
Aflo Amina | Sulfatreat | Amina | Sulfatreat | Amina | Sulfatreat
1999 | 80314.63 | 229925.53 8.09 6.089 1.96 2.22
2000 | 43269.97 | 345347.70 | 10.17 3.47 1.25 2.57
2001 | 43300.75 | 103104.51 | 10.85 5.09 1.56 2.21

Estos resultados permitieron construir los graficos representativos de este
estudio, tal como se muestra en la figura 4.1, donde se observa como en 1997 se
consumi6 1,62 MMS$ (millones de dodlares) por concepto de Sulfatreat utilizado y

0,94 MMS (millones de délares) por consumo de amina.
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Costo por Consumo de Endulzante
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Figura 4.1 Costo por consumo de endulzante. [3]

La significativa diferencia de un 68% en los ddlares invertidos para tal fin
podria justificarse recordando que la amina es regenerada, mientras que el

catalizador (sulfatreat) es desechado al término de su etapa de vida util.

Otra de las causas de la notable diferencia en los costos por consumo de
endulzantes que se observa a partir de 1997, es el aumento al volumen de gas a
endulzar por los reactores de sulfatreat, asi como a la disminucion del gas tratado
por la planta de amina, la cual comienza a presentar a partir de esa fecha
problemas como: fallas en el intercambiador amina-aceite caliente, roturas en las
columna del enfriador de amina, ademas de cavitacion en bombas (problemas de
erosion). Los cuales condujeron a la disminucion del gas a endulzar y a la parada

progresiva de la planta para corregir estas fallas.

En este mismo sentido al comparar los tres sistemas de endulzamiento

utilizados para aquel momento en las plantas de acondicionamiento, se observo
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que para el ano 2001 se produjo un gasto por consumo de endulzante de 1,07
MMS para el secuestrante liquido de H,S (Magnatreat 5620), 0,53 MMS$ para el
solido Sulfatreat y de 0,47 MMS para la solucion de amina, lo cual indica que el
endulzante que representaba una mayor inversion para la empresa es el

Magnatreat 5620, seguido de Sulfatreat y por ultimo la soluciéon de amina.

En cuanto al costo de operacion de las plantas, en la fig. 4.2, se pudo
observar, como éste era relativamente equivalente para los sistemas con amina y
sulfatreat, teniendo una notable diferencia para los afios 2000 y 2001 de 0,97 y
0,06 MMS respectivamente.

Costo de Operacion de las Plantas

U D

1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001
ANosS

@ AMINA m SULFATREAT

Figura 4.2 Costo de operacion de las plantas de endulzamiento. [3]

La disparidad en los dolares gastado para mantener operativas cada una de
las plantas, se debid a que en la primera fecha, la planta de amina estuvo parada
por un periodo de cinco meses por reemplazo completo de amina y en la segunda

estuvo no operativa por siete meses. Para cambios y recubrimientos de tuberia,



92

reposicion de amina, cambio de platos en las torres y elementos de los filtros de

carbon activado y mecénico, entre otras cosas.

Las inversiones realizadas en las plantas, siempre habian sido mayores en el
proceso de endulzamiento con amina (Ver Fig. 4.3), debido a que en esta desde su
arranque se habia tenido que invertir cuantiosas sumas de dinero en muchos de

sus equipos con el proposito de mantener su operatividad.

Inversion en la planta de Endulzamiento
5
4,5 - —
4 |
3,5 -
€,a
2,5
P > |
1,5
1 _
0,5 -
0 -
1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001
Afos |@AMINA m SULFATREAT

Figura 4.3 Inversion en la planta de endulzamiento. [3]

Para 1998 se encontrd una inversion de 4,16 MM$ en la planta de amina,
esto fué por concepto de reemplazo de filtro de carbon activado, disefio de un
sistema de filtro alterno, modificacion de sistema de enfriamiento, adquisicion de
carcaza e inductores en acero inoxidable para las bombas de baja presion,
instalacion de un nuevo disefio de colmena en el enfriador de amina y la

instalacion del separador de gas.
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Para los ultimos tres afos en los que opero la planta, a través del estudio
realizado se encontr6 un mayor gasto de dinero en la planta de amina para
remover las libras de H,S que entran al proceso, en comparacion con las plantas
de Sulfatreat. La mayor diferencia se observa en el 2001 con un desembolso igual
a 10.85 $ para remover una libra del acido, estos valores estan representados en la

siguiente figura:

Dolares Gastados por Libras Removidas

—
S8

—h
]
]

$Lbs HZ2S Ram
o

1999 2000 2001
ARos oANMINA BSULFATREAT

Figura 4.4 Do6lares gastados por libras removidas. [3]

La diferencia de mas de un 50% se debe a que en la remocion de H,S por
amina, intervienen una serie de tanques, filtros, bombas, tuberias y equipos, los
cuales necesitan estar en buenas condiciones para obtener los resultados esperados
(un gas tratado en un nivel de H,S menor a 4ppm). Por su parte los sistemas de
endulzamiento con sulfatreat son reactores que contienen un soliddé y poseen
menos equipos ¢ instrumentacion adecuada, lo cual disminuyen los gastos para

remover una libra de H,S.
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Aun cuando los dodlares gastados para remover una libra de sulfuro de H,S
fueron mayores para la planta de amina. En la Fig. 4.5 se pudo observar como en
los ultimos tres afos del estudio realizado a la planta, se habia removido una
mayor cantidad de H,S utilizando el proceso de endulzamiento por sulfatreat,
esto, es a causa de los diversos problemas y paradas que venia presentando la

planta de amina desde los inicios de su operacion.

Libras de H2S Removidas
400000
350000 -
£ 300000 -
X 250000 -
Q@ 200000
T 150000 -
8 100000 - —h
50000
o [
1999 2000 2001
Afnos ‘EI AMINA m SULFATREAT‘

Figura 4.5 Libras de H,S removidas por los procesos de endulzamiento. [3]

En general de este estudio se puede concluir que el endulzante que resulta
mas econdmicamente rentable para la industria es la solucion de amina, pues €sta
es regenerable, disminuyendo de esta forma el costo por consumo de endulzante y
por supuesto no acarrea gastos para la disposicion final del desecho, por cuanto no
lo hay. El caso contrario ocurre con el proceso del solido sulfatreat, en el cual se
necesita invertir una cuantiosa suma de dinero para adquirirlo, instalarlo y luego
que se cumpla su etapa de vida util retirarlo y llevarlo a la fosa de disposicion
final. Sin embargo es importante mencionar que para obtener un 6ptimo resultado
de la solucién de amina se tenian que evaluar y solucionar los problemas que
estaba presentando la planta, para que ésta pudiera manejar un volumen de gas

igual o por lo menos cercano al volumen para la cual fue disefiada, ademds de
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mantener un excelente control en la concentracion y tasa de circulacion de la
amina. Con esto se pudo o se podria haber obtenido un flujo de gas endulzado
mayor al que se manejaba, aumentando asi los beneficios economicos aportados

por la venta de este producto.
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CONCLUSIONES

La planta de aminas para el 2002 se encontraba operando en un 34,3 % de su
capacidad, reduciendo el volumen de gas manejado de 350 MMPCED a 120
MMPCED, mientras que los sistemas de Sulfatreat operaban a un 55,8 % lo
que significa que manejan un volumen de gas igual a 334,8 MMPCED en vez

de 600 MMPCED, para lo cual fueron disefiados.

La tasa de circulacion de amina manejada por la planta era de 440 GPM, con
una concentracion por debajo del 50% en peso de la solucién, y esta condicion
ocasiond corrosion en las tuberias y equipos que conllevaron a la

contaminacion de la solucion y por ende a la formacion de espuma.

La tasa de circulacion de la amina, debe ser de 700 GPM y la temperatura en
el tope de la columna regeneradora debe mantenerse a 212 °F, con el proposito
de evitar la contaminacion de la solucion y por supuesto la formacion de

espuma.

El control de calidad en cuanto a granulometria del Sulfatreat efectuado por la
empresa, The Sulfatreat CO, no es el adecuado para cumplir con los requisitos
exigidos por PDVSA. Esta afirmacion se sustenta en base a los andlisis
efectuados al material fresco donde se observaron variaciones en las mallas

que superan el 110%.

El efecto de agua libre sobre el solido (sulfatreat), ocasiona arrastre de
material fisico, compactandolo ¢ imponiendo una caida de presion adicional,
la cual a nivel de laboratorio se situ6é en el orden 10 a 12 psig por pie de

longitud de lecho.

La planta de aminas comenz6 a presentar problemas a partir de 1997, afio en el

cual el consumo de endulzante fue superado por la tecnologia de sulfatreat.
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En los anos 2000 y 2001 se encontr6 que la planta de amina estuvo
inoperante por periodos de 5 y 7 meses respectivamente lo que justifica la

disparidad de los dolares gastados para mantener operativas las plantas.

Para el afio 2001 la planta de amina produjo un desembolso de dinero para
remover una libra de H2S de 10.85 $ mientras que para la de sulfatreat fue de

5.09 $ por libra removida.

El sistema de endulzamiento que resulto mas costoso para la corporacion fue
el Magnatreat, con un consumo de 1.07 MMS, seguido del Sulfatreat con 0.53
MMS y por ultimo la solucién de amina con 0.47 MM$
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RECOMENDACIONES

Para prevenir corrosion en el fondo de la torre regeneradora, es recomendable
mantener la solucién de amina regeneradora con una carga molar pobre, igual

o menor a 0,005 moles de gas de acido por mol de amina.

Se debe mantener un tiempo de contacto entre la solucion de amina y el
carbon activado de 20 minutos, con una velocidad superficial entre 2 y 10

galones por minuto, para obtener una buena filtracion.

Para incrementar el flujo de gas tratado por la planta de amina, se debe
mejorar el disefio que se tiene, esto se puede lograr realizando un

mantenimiento correctivo y operacional.

Para mantener un buen control en el proceso de endulzamiento de gas por

Sulfatreat, se debe mejorar la instrumentacion asociada a estas plantas.

Actualizar los planos de la instrumentacion asociada de las plantas de

Sulfatreat I, II, III, COA y Amina.

En vista de que la planta de endulzamiento sobre la cual se trata este trabajo de
investigacion se encuentra actualmente inoperativa, se recomienda hacer un
analisis exhaustivo sobre todos los problemas que presentaba la misma, para

estudiar la posibilidad de reactivarla o construir una nueva planta.
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ANEXO A

PDVSA. Unidad de Exteccion Carito. Extraccién-Laborcon. Analisis
Cromatograficos. Fuente, Norte de Monagas. Mayo-01

Estacion Planta | Estacion Planta Jusepin Estacion | Estacion Planta Estacion
N, 0523 | 0966 | 0793 | 0.711 0.448 0.583 0.227 0.973 0.579
C 78582 | 69.997 | 81.603 | 72.671 | 79.581 | 78587 | 79.877 | 71.758 | 81.894
Cco, 6.895 | 6822 | 6322 | 7.037 3.724 6.378 5.736 6.003 6.473
C, 7.906 | 10954 | 6.478 | 10233 | 8.564 7.980 8100 | 10.665 6.594
Cs 3399 | 6311 | 2510 | 5.122 4.096 3.764 3.844 5.917 2.476
I-C, 0.673 | 1306 | 0564 | 1207 0.835 0.684 0.644 1.142 0.523
N-C, 0947 | 2021 | 0741 | 1.627 1.410 1.057 0.976 1.946 0.691
I-Cs 0346 | 0557 | 028 | 0.546 0.417 0.353 0.309 0.564 0.257
N-Cs 0271 | 0414 | 0216 | 0385 0.325 0.289 0.248 0.452 0.195
Cs 0264 | 0239 | 0214 | 0267 0.241 0.261 0.212 0.297 0.187
o8 0.100 | 0053 | 0074 | 0.064 0.065 0.087 0.065 0.067 0.064
Cs 0.092 | 0022 | 0058 | 0.027 0.034 0.059 0.037 0.023 0.045
Co 0.052 | 0007 | 0024 | 0.007 0.011 0.031 0.014 0.005 0.022
Cuo 0.021 | 0002 | 0007 | 0.001 0.002 0.011 0.003 0.001 0.007
Cu 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
GPM 1.92 3.29 1.46 2.81 227 2.03 1.92 3.15 1.38
P.C.(Btulpcs) | 1126 1223 1085 1192 11.79 1136 11.39 1223 1081
Cravispa | o748 | 0815 | 0711 | 0797 0.733 0.747 0.737 0.803 0.711
PMa™ | 2143 | 2324 | 2041 | 2274 20.95 2138 | 2112 22.85 20.41
Presion(Psig) | 1247 1155 1243 1212 1146 1151 11.19 1139 1150
Tem‘(’fFr;““ra 166 172.4 160 186 93 * 112.7 * 140
Flujo(MMPc) | 369.5 | 174.8 940 185.2 58 185.5 42 58 225
H2S (PPM) 15 20 10 20 20 18 11 2 1
Fechade | 17/05/01 | 17/05/01 | 17/05/01 | 17/05/01 | 17/05/01 | 17/05/01 | 17/05/01 | 17/05/01 | 17/05/01

Aprobado por: Leopoldo Campos




102

Muestreado por: E Salazar

ANEXO B
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