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RESUMEN

En el presente Proyecto de Grado se realizd la optimizacién del proceso de
deshidratacion del Gas Natural en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta
de Gas Sébalo, enfocado en la reduccion del consumo de MEG (Mono etilenglicol). En
condiciones actuales de trabajo correspondientes a 1 040 psig y 100 °F, para procesar
200 MMSCEFD, se tiene un consumo de MEG de 25 GPM, con una eficiencia de
deshidratacion de 98.08 %. Realizando un analisis de las variables de operacién en
ASPEN HYSYS v8.8, se determina que trabajando a 995 psig y 110 °F, para procesar
la misma cantidad de caudal de gas, se tiene un consumo de MEG de 21.33 GPM, con
una eficiencia en la deshidratacion de 98.31 %. Por tal motivo se considera que este
proceso es muy eficiente segin las condiciones del proceso establecidas en la

simulacion.

Como primer punto se tiene la Introduccion, donde se realiza una resefia del area de
estudio, la Planta de Gas Sébalo, su proposito e instalaciones. Asi también se detalla el
objetivo general y especifico del Proyecto de Grado, sin dejar de lado la justificacion

que sustenta el presente trabajo.

En el Capitulo I, se realiza una descripcion general de la Planta, haciendo énfasis en el
proceso de deshidratacion del gas natural llevado a cabo en la Unidad de Ajuste de
Punto de Rocio. De igual forma, en este capitulo se introduce la informacion que pueda
ser relevante al trabajo propuesto y que brinda un marco tedrico sélido como: materias
primas, localizacion y distribucion de la planta, servicios auxiliares, conceptos de

deshidratacion, hidratos, técnicas para la deshidratacion del gas, etc.

En el Capitulo Il, se realiza la concepcidn y definicion del problema, mediante una
comparacién del flujo de glicol que actualmente se utiliza en el proceso, con valores
recomendados por diferentes bibliografias. Se realiza la descripcion y seleccion de la
alternativa de solucion mas apropiada, se detallan los pardmetros de control de las
principales variables involucradas en el proceso y los problemas operacionales
comunes que presenta toda Planta. También se describen los equipos utilizados en la

deshidratacion del gas natural y la regeneracién del MEG.
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En el Capitulo 111, se lleva a cabo el Desarrollo del Modelo de Simulacién, empezando
con la definicion del simulador ASPEN HYSY'S y el modelo termodinamico de trabajo,
las consideraciones y suposiciones tomadas para realizar la simulacion y el control de
calidad realizado al glicol. Y se hace el analisis de los resultados obtenidos mediante
la simulacién, con lo que se comprueba que mediante un ajuste de los valores de las
variables de proceso se puede lograr una optimizacion, reduciendo el consumo de glicol

en la deshidratacion del gas natural.

En el Capitulo 1V, se realiza un analisis econémico en base a los resultados obtenidos
en el capitulo anterior, comparando los gastos que se tienen con el actual flujo de glicol

de trabajo y los gastos de glicol que se tendrian con las nuevas variables de proceso.
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ABSTRACT

In this Project, the Natural Gas dehydration process was optimized in the Dew Point
Adjustment Unit of the Sabalo Gas Plant, focused on reducing the consumption of
MEG (Mono Ethylene Glycol). Under current working conditions corresponding to
1040 psig and 100 ° F, to process 200 MMSCFD, there is a MEG consumption of 25
GPM, with a dehydration efficiency of 98.08%. Performing an analysis of the operating
variables in ASPEN HYSYS v8.8, it is determined that working at 995 psig and 110 °
F, to process the same amount of gas flow, there is a MEG consumption of 21.33 GPM,
with an efficiency in dehydration of 98.31%. For this reason, this process is considered

to be very efficient according to the process conditions established in the simulation.

The first point is the Introduction, where a review of the study area, the Sabalo Gas
Plant, it is purpose and facilities is made. In this way, the general and specific objective
of the Project is also detailed, without neglecting the justification that supports this

work.

In Chapter I, a general description of the Plant is made, emphasizing the natural gas
dehydration process carried out in the Dew Point Adjustment Unit. Likewise, this
chapter introduces information that may be relevant to the proposed work and that
provides a solid theoretical framework such as: raw materials, location and distribution
of the plant, auxiliary services, dehydration concepts, hydrates, techniques for

dehydration gas, etc.

In Chapter II, the conception and definition of the problem is carried out, by means of
a comparison of the flow of glycol that is currently used in the process, with values
recommended by different bibliographies. The description and selection of the most
appropriate alternative solution is made, the control parameters of the main variables
involved in the process and the common operational problems that all Plant presents
are detailed. The equipment used in the dehydration of natural gas and the regeneration
of the MEG is also described.
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In Chapter 111, the Development of the Simulation Model is carried out, starting with
the definition of the ASPEN HYSYS simulator and the working thermodynamic
model, the considerations and assumptions taken to carry out the simulation and the
quality control carried out with glycol. And the analysis of the results obtained through
the simulation is made, with which it is verified that by adjusting the values of the
process variables an optimization can be achieved, reducing the consumption of glycol

in the dehydration of natural gas.

In Chapter 1V, an economic analysis is carried out based on the results obtained in the
previous chapter, comparing the expenses that are had with the current flow of work

glycol and the expenses of glycol that would have with the new variables process.
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ANTECEDENTES
Generalidades

El gas natural es un combustible fosil gaseoso, es una de las fuentes de energia mas
limpias, seguras y Utiles; y es un componente que abastece de energia a gran parte del

mundo.

Tiene su descubrimiento 2 000 A.C., donde aparecen en Iran los primeros yacimientos
de gas natural. Probablemente un relampago los encendié y los antiguos persas
descubrieron su existencia creyendo que las llamas constantes eran “fuegos eternos”
provocados por los dioses. Hacia 125 A.C., en China se realiza la perforacién del
primer pozo conocido de gas natural a 492.13 pies de la superficie, las perforaciones y

el transporte del gas eran realizados con cafias de bambu huecas.

Fue descubierto en America en 1626 cuando exploradores franceses descubrieron
salidas naturales de gas, en el lago Erie. Aunque la industria del gas natural tuvo sus
inicios en 1859, cuando el coronel Edwin Drake cavo el primer pozo donde encontr
aceite y gas natural a 69 pies, debajo de la superficie. Posteriormente se construyé una
tuberia que corria por 29 040 pies del pozo a la Villa de Titusville, Pennsylvania. Esta
tuberia comprobd que se podia transportar gas natural de manera segura y sencilla para
fines practicos. En 1927 la tecnologia de cafierias ha evolucionado y en Estados Unidos
comienzan a construirse grandes sistemas de transmisién de gas (gasoductos), de mas
de 1.67 pies de diametro y 1 050 000 pies de longitud.

En Bolivia los primeros campos productores en Bermejo, Sanandita, Camiri y Guayrur,
producian muy poco gas con el petroleo y el mismo era venteado o quemado en las
baterias de produccion. Un volumen muy pequefio era enviado a los campamentos para
su aprovechamiento en los talleres de la empresa y en los domicilios de los
trabajadores, donde se lo utilizaba como combustible de calefones y cocinas. Fue en el
afio 1955, debido a los crecientes volimenes de gas natural que se producian de las
areniscas Sararenda junto con el petrdleo, se decidi¢ instalar en Camiri una planta de

procesamiento de gas con el objeto de recuperar gasolina natural y reinyectar el gas



seco en el yacimiento para conservar la presion y asi poder incrementar la recuperacion
de petroleo. Ese hito fue el precursor de las veinte plantas procesadoras de gas que

existen actualmente en el pais.

BJO-X2 fue el primer pozo productor descubierto de hidrocarburos liquidos en 1924,
durante la presidencia de Bautista Saavedra, empezé a perforarse el 17 de enero de
1924; a los 606.96 pies, se notd ya la presencia del petrdleo; alos 1 476.38 pies, alcanzo
una profundidad de 1 960 pies y comenz6 con una produccién inicial de 1 500 barriles
por dia (BPD), a partir de los cuales se empez6 a desarrollar el Campo Bermejo. Dos
afios después se descubre el campo Sanandita. EI pozo Camiri-X1 (CAM-X1) fue
descubierto por la empresa Standard Oil en agosto de 1927, su explotacién se inicié en
el mismo afio y su produccion acumulada sobrepasa ligeramente los 50 millones de
barriles de petréleo que provienen de varios niveles arenosos desarrollados dentro la
formacién Iquiri del Sistema Devénico. Y el campo Guayrur fue descubierto en 1947,
inicio su produccion en enero de 1950 y produjo 2 680 785 barriles de petroleo hasta
el 30 de abril de 2006.

En cuanto a la produccién de gas natural, Bolivia cuenta con varias plantas de
tratamiento, entre los mas conocidos se hace mencion a San Alberto, Margarita, y
Sabalo, ubicadas en el departamento de Tarija. Y la Planta Incahuasi, ubicada en el
departamento de Santa Cruz.

La Planta de Gas Sabalo, se encuentra ubicada en el departamento de Tarija, provincia
Gran Chaco, Municipio Villa Montes. Inicia sus operaciones en 2003 con dos trenes
de procesamiento y acondicionamiento de gas natural, y en 2012 empieza a operar con
un tercer tren. Los tres trenes son de igual capacidad, de 6.7 MMSMCD de gas natural
y 10 400 BPD de hidrocarburos liquidos. De enero a diciembre de 2017 tuvo una
produccion promedio de gas natural de 14.22 MMSMCD y 12 114 BPD de
hidrocarburos liquidos.

La planta Sébalo es alimentada por 11 pozos del campo San Antonio: SBL-X1, SBLA-
X2, SBL-X3D, SBL-X4D, SBL-5DH, SBL-6, SBL-7, SBL-7D, SBL-8, SBL-9 y
SBL.14ST3



Cada tren de tratamiento cuenta con dos subtrenes para la unidad de Ajuste de Punto
de Rocio, una Unidad de Endulzamiento, una Unidad de Estabilizacion de Gasolina y
con un Sistema de Venteos Presurizados. Teniendo en cuenta que los tres trenes son

iguales, se presenta el diagrama de bloques de un tren de tratamiento de gas:

Cuadro 1 Diagrama de Bloques de un Tren de Tratamiento y Acondicionamiento de

Gas Natural
Unidad de Unidad
. de Aceite
Endulzamiento .

S = Caliente
5 8%
N D =
o o
o S o : . . .
Q o o Slug catcher Instalaciones Unidad de Ajuste de Punto Gasolina
o 3 2 (colector) de entrada de Rocio
° S % GAS DE
4 S Sistemade  Unidad de VENTA
© S Qo/ Refrigeracion Regeneracion

= con Propano de MEG

Fuente: (Evangelista, 2003)

Finalmente, para su transporte y comercializacion, el gas natural debe cumplir ciertas
especificaciones técnicas de gas de venta, como gases acidos, presencia de mercurio y
vapores de agua, para ello se realiza su tratamiento en las plantas de procesamiento de
gas natural. Una de ellas es el estudio de este proyecto, analizando el vapor de agua en
el gas natural, que no debe ser mayor a 5.93 IbH.O/MMPC de gas (ANH, 2015).

A medida que se produce gas la presion de los pozos empieza a bajar, porque el campo
va perdiendo sus reservas hasta que llega un momento en que la presion de pozo es
igual a la presion de planta y deja de fluir el gas. Al tener una presion de pozo mas baja
que la presion de planta, se necesita una etapa intermedia para elevar nuevamente la
presion y que pueda entrar a planta, es ahi donde entra la planta de compresion (Anexo
1), inaugurada en septiembre de 2019, que consiste en la reduccién de la contrapresion
para producir los pozos a baja presion, a fin de incrementar las reservas del campo y el

volumen de produccién en 2.5 MMMCD adicional.



OBJETIVOS
Objetivo General

Optimizar el proceso de deshidratacion de gas en la Unidad de Ajuste de Punto de

Rocio de la Planta Sabalo de Petrobras Bolivia S.A. (Villa Montes, Tarija)
Objetivos Especificos

o Determinar el contenido de agua en la entrada de la Unidad de Ajuste de Punto
de Rocio de la Planta de gas Sabalo.

o Conceptualizar y definir la problemaética en el proceso de deshidratacion de gas
en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio.

o Seleccionar la alternativa de optimizacion del proceso de deshidratacion de gas
en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta Sabalo.

o Realizar el diagrama de flujo con las condiciones de operacion optimizadas del
proceso de deshidratacion del gas en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de
la Planta de Gas Séabalo.

o Realizar el anélisis técnico econdémico del proceso de deshidratacion de gas en la
Unidad de Ajuste de Punto de Rocio.

o Presentar, analizar y discutir los resultados del proceso de deshidratacion de gas
natural optimizado en la Planta de Gas Sabalo.

JUSTIFICACION E IMPORTANCIA DEL PROYECTO

Debido a la disminucion en los Gltimos afos la produccion de gas en la Planta de Gas
Sabalo, que se observa en la Tabla 1, se identifica un agotamiento que se debe a la
explotacion que ha sufrido el Campo Séabalo durante afios, que vuelven a los pozos
maduros, llegando a tener una mayor produccion hidrocarburos liquidos,
contaminantes (CO2 y H,S) y agua (H20), lo que deriva en la disminucion de la

eficiencia del tratamiento del gas, y por ende en la deshidratacién del gas.

En la Planta de Gas Sabalo el flujo de glicol que se utiliza para deshidratar el gas natural
no se encuentra dentro del rango recomendado (Ver capitulo 1), ademas, se tienen

pérdidas de glicol, por lo cual se requiere de una optimizacion en el proceso de



deshidratacion del gas natural en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio, el cual es el

objetivo del presente Proyecto de Grado.

A continuacion, se observa la produccion del Gas Natural durante el periodo 2007 —

2018 para diferentes campos productores de hidrocarburos de Bolivia.



Tabla 1 Produccion de Gas Natural de distintos campos hidrocarburiferos de Bolivia (Millones de metros cubicos al dia,

MMSMCD)

Ao 2007 | 2008 | 2009 | 2010 | 2011 | 2012 | 2013 | 2014 | 2015 | 2016 | 2017 | 2018
Campo Séabalo 123 | 12.7| 127| 136| 139 | 158 | 184 | 182 | 185| 16.1| 139 | 124
Campo San Alberto 11.2| 110 81| 103 | 10.9| 105 | 10.9 9.1 8.0 6.0 4.7 3.9
Campo Margarita/Huacaya 1.8 1.6 1.5 2.1 2.6 65| 103 | 150 170| 169 | 165 17.1
Campo Incahuasi nfal| n/al| nfal| nfal| nat| nal| nial| n@l| nal| 47| 68| 73
Resto 140| 140| 120| 140| 160| 170| 17.0| 170| 170| 150 | 14.0| 124
Total 39.3| 39.3| 343 40| 434 | 49.8| 56.6| 59.3| 605| 58.7| 559 | 53.2

n/a! EI Campo Incahuasi inicia su produccion en el afio 2016

Fuente: (Fundacidn, 2018)




Justificacion Tecnoldgica

El interés de llevar a cabo el presente Proyecto de Grado radica en el elevado consumo
de glicol y las pérdidas que se tienen del mismo, presentadas en el proceso de
deshidratacion del gas natural (ver capitulo 11), llevado a cabo en la Unidad de Ajuste
de Punto de Rocio.

A través del presente proyecto se obtendrd un proceso tecnoldgico con parametros y
datos éptimos con los que deberia operar el proceso de deshidratacion del gas en la
Unidad de Ajuste de Punto de Rocio, determinando principalmente la cantidad de glicol

Optimo con el que la mencionada unidad debe funcionar.
Justificacion Economica

Con el proyecto se pretende reducir los costos operativos (cambio de filtros de
particular, carbon activado) al drenar se pierde glicol e insumos (glicol) que debido a
la disminucién de caudal de gas también se debe optimizar en la inyeccion de la tasa

de circulacién de glicol en la unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta Sébalo.
Justificacién Social

Los beneficiaros con el proyecto seran los consumidores del Gas Natural proveniente
de la Planta Sabalo, es decir, el consumidor final de Brasil, Argentina y consumidores
internos en nuestro pais transportando gas de buena calidad con los estandares de gas
de venta para sus hogares, industrias y/o centros comerciales, un gas que cumple con
los parametros establecidos y con el minimo contenido de agua, disminuyendo la
probabilidad de formacion de hidratos que pueden llegar a bloquear y taponar las

tuberias y evitar graves accidentes.
Justificacion Ambiental y de Seguridad

La regeneracion de glicol en la Unidad de Regeneracion MEG, se lleva a cabo mediante
calentamiento en la columna del Regenerador, que obtiene el calor del aceite térmico.
En la columna se desprende y es venteado el vapor de agua, donde se presenta el
arrastre de hidrocarburos, y glicol a la atmosfera, estas emanaciones son monitoreadas

semestralmente por una empresa externa para analizar los contaminantes de venteo a



la atmosfera y que deben estar dentro de las especificaciones de emisiones atmosféricas
de acuerdo a la ley 1333 de Medio Ambiente.

Al analizar los pardmetros de trabajo, se tendra como uno de los resultados principales
la reduccidn de la emision de vapores de hidrocarburos y glicol a la atmosfera, que

arrastra el vapor de agua en la columna del Regenerador MEG.

En cuanto al aspecto de seguridad, durante la deshidratacion del gas natural en la
Unidad de Ajuste de Punto de Rocio se puede tener la presencia de fugas de gas en las
uniones o bridas, principalmente cuando se presenta corrosion en las lineas de gas,

representando un peligro debido a que el gas es una sustancia inflamable.

El almacenamiento de glicol debe tener las condiciones adecuadas, no tiene que tener
contacto con el aire, debido a que se puede oxidar y provocar corrosion en las cafierias.
Por ello, es que los tanques de almacenamiento se encuentran presurizados con Gas

Blanketing (Gas de Proceso).

La toma de muestras del glicol pobre y rico se realiza con todos los equipos de
proteccidn personal, de manera indispensable con guantes, mascara facial y gafas, ya
que el glicol presenta un pequefio porcentaje de mercurio y arrastra vapores de

hidrocarburos.



CAPITULO |
DESCRIPCION DE LA PLANTA



1.1 DESHIDRATACION DEL GAS NATURAL

La deshidratacion es el proceso de remocion de vapor de agua de la corriente de gas.
Por lo general, para lograr el objetivo se emplean plantas industriales para la
eliminacion del agua en el gas natural, en algunos casos mediante el uso de un liquido

higroscopico como el glicol.

Es normal que en el gas natural exista la presencia de vapor de agua uno de los mayores
contaminantes ya que produce distintos problemas de gran importancia en el transporte
0 procesamiento del mismo, como por ejemplo la formacion de hidratos, corrosién en
las cafierias y equipos o aumento de las pérdidas de carga en el transporte del mismo
en cafierias. Es por esto, que existe un valor maximo de contenido de agua que el gas
puede tener a la hora de su transporte y es la razon por la cual existen distintos métodos

de deshidratacion de gas.

1.1.1  Descripcion del proceso de Deshidratacion de Gas de la Unidad de Ajuste

de Punto de Rocio

Los hidratos fueron descubiertos por Sir Humphrey Davy en 1810. Sin embargo, fue
hasta el afio 1934 cuando Hammerschmidt reporté que los mismos se pueden formar
en tuberias durante los procesos de producciéon y transporte del gas natural,
obstruyendo el flujo de gas y ocasionando elevadas caidas de presion a lo largo de las

mismas.

Debido a estas consecuencias, a menudo costosas, el gas natural debe ser sometido a
procesos de acondicionamiento como el Ajuste del Punto de Rocio en “Plantas de Dew
Point” o Plantas de Ajuste de Punto de Rocio. Estas permiten cumplir dos objetivos del
acondicionamiento simultdneamente, la deshidratacion y el desgasolinaje. Mediante la
deshidratacion se logra prevenir la formacion de hidratos y la corrosién en cafierias, y
mediante el desgasolinaje ajustar el poder calorifico del gas natural y recuperar al

mismo tiempo hidrocarburos liquidos de mayor valor agregado.

En la industria del gas natural existen diferentes procesos para ajustar el punto de rocio

de hidrocarburos, el mas utilizado es el enfriamiento mecanico del gas en un
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intercambiador de calor (chiller) usando propano como refrigerante. Estos sistemas de
refrigeracion son ampliamente utilizados en la industria de procesamiento de gas
natural y los procesos relacionados con la refinacion de petroleo, industrias quimicas y
petroquimicas. Los sistemas de refrigeracion de propano a menudo son empleados en
la industria de procesamiento del gas natural para proporcionar la refrigeracion
necesaria para condensar los componentes pesados. Los componentes condensados se
retiran en un separador a baja temperatura (LTS) y se estabilizan en una columna. Un
simple sistema de refrigeracién de propano proporciona refrigeracion a temperaturas
de hasta -40 °F.

Debido a la presencia de agua liquida en la instalacion al reducir considerablemente la
temperatura del gas, el riesgo de formacion de hidratos aumenta. Los métodos de
prevencion de la formacion de hidratos son la deshidratacién, para eliminar el agua, o
la disminucidn de la temperatura de formacion de hidratos con inhibicién quimica. Para
deshidratacion se dispone de sélidos adsorbentes y de liquidos absorbentes. Estos
ultimos son los mas utilizados y usan glicoles como liquidos absorbentes. Por su parte
en la inhibicion quimica se realiza la inyeccion de glicol o metanol en el gas.
Atendiendo las bajas temperaturas de trabajo el méas apto es el monoetilenglicol o
simplemente etilenglicol (EG), por su doble accion, como absorbente y como
anticongelante. Soluciones al 70% son altamente higroscopicas y de muy bajo punto
de congelamiento. Se puede decir que practicamente soluciones que oscilen entre el
70% y 80% no congelan. El propdsito de inyectar glicol es absorber vapores de agua

de la corriente de gas.

La cantidad de inhibidor (EG) que debe ser agregada al gas depende principalmente de
dos factores: La cantidad de vapores de agua que puede condensar a medida que el gas
se va enfriando y la reduccidn de la temperatura de formacion del hidrato. Esta es una
diferencia de temperaturas, entre la temperatura a la cual el hidrato comienza a

formarse y la temperatura mas baja que el gas puede alcanzar.
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1.1.1.1 Beneficios del proceso de Deshidratacién de Gas de la Unidad de Ajuste

de Punto de Rocio
Los principales beneficios de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio son:

»  Permite adecuar el gas a las especificaciones de venta.

»  Ajusta el punto el Punto de Rocio del agua y los hidrocarburos.

»  El sistema permite retirar el agua y los condensados simultaneamente.

»  Evita la formacion de compuestos acidos que pueden causar corrosion a las
tuberias.

»  Evita la formacién de hidratos, y por ende la obstruccion de las tuberias.

»  Serecuperan cantidades moderadas de condensado.

»  Evita la pérdida de poder calorifica del gas natural.
1.1.2  Hidratos

Los hidratos de gas son compuestos solidos cristalinos formados por la combinacion
del gas natural y el agua, bajo ciertas condiciones de presion y a una temperatura
alrededor del punto de congelacion del agua; semejantes al hielo o nieve en apariencia,
pero con diferentes caracteristicas, como la densidad, la cual es menor. Su estructura
molecular se caracteriza por que las moléculas huésped (moléculas de gas entrampadas
en moléculas de agua), se enjaulan en una estructura molecular formando un compuesto
de inclusion, es decir, una mezcla cristalina en la que las moléculas de un componente

estan contenidas dentro de la red cristalina del otro.

Su composicion es del 10% de hidrocarburos livianos (Ca, C3, C2 y C1) y/0 gases acidos
(CO2 y H2S) y 90% de agua. Flotan en el agua, pero se hunden en hidrocarburos

liquidos.
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Fig. 1- 1 Estructura de los Hidratos de Gas

MOLECULA DE AGUA

CRISTAL DE HIELO

Fuente: Imagenes Google, 2019
1.1.2.1 Clasificacion

Los hidratos se clasifican por la disposicion de las moléculas de agua en el cristal, y de
ahi la estructura cristalina. Hay dos tipos de hidratos que se encuentran comunmente
en el negocio del petrdleo. Estos se llaman Tipo | y Tipo Il, a veces referido como
Estructura | y Il. Un tercer tipo de hidrato que también se puede encontrar es el Tipo H

(Estructura H), pero es mucho menos comun.

Tipo I: es la mas simple de las estructuras de hidratos. Estd hecho de dos tipos de
jaulas: dodecaedro, un poliedro de 12 lados donde cada cara es una regular pentagono;
y tetradecaedro, un poliedro de 14 lados con 12 caras pentagonales y dos caras
hexagonales. Las jaulas dodecaédricas son mas pequefias que las jaulas
tetradecaedricas; por lo tanto, los dodecaedros se denominan a menudo como las jaulas
pequefias, mientras que los tetradecaedros se denominan jaulas grandes. Y consisten

en 46 moléculas de agua.

Algunos de los huéspedes de hidratos de Tipo I comunes incluyen metano, etano,
diéxido de carbono, y sulfuro de hidrégeno. En los hidratos de CHa, CO2 y H.S, las
moléculas huésped pueden ocupar tanto las jaulas pequefias como las grandes. Por otro

lado, la molécula de etano ocupa solo las grandes jaulas.
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Fig. 1- 2 Hidratos de Tipo |

Tetradecaedro Dodecaedro
Poliedro de 14 lados Poliedro de 12 lados
(Jaula grande) (Jaula pequeria)

Fuente: Carroll, 2003

Tipo I1I: los hidratos del Tipo Il también se construyen a partir de dos tipos de jaulas:
dodecaedro, una de 12 caras poliedro donde cada cara es un pentadgono regular; y
hexadecaedro, un poliedro de 16 lados con 12 caras pentagonales y cuatro caras
hexagonales. Las jaulas dodecaédricas son mas pequefias que las jaulas

hexadecaédricas. Y consiste en 136 moléculas de agua.

Entre los huéspedes comunes de Tipo Il en gas natural estan el nitrégeno, propano, y
el iso-butano. El nitrégeno ocupa tanto jaulas grandes como pequefias, por otro lado,

propano e iso-butano ocupan solo las jaulas grandes.

Fig. 1- 3 Hidratos de Tipo Il

Hexadecaedro Dodecaedro
Poliedro de 16 lados Poliedro de 12 lados
(Jaula grande) (Jaula pequeria)

Fuente: Carroll, 2003
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Tipo H: son mucho menos comunes que los tipos I o 1. A fin de que forma, este tipo

de hidrato requiere una pequefia molécula, como el metano, y un tipo H.

Los hidratos Tipo H se construyen a partir de tres tipos de jaulas: dodecaedro, un
poliedro de 12 lados donde cada cara es un pentagono regular; un dodecaedro irregular
con tres caras cuadradas, seis caras pentagonales, y tres caras hexagonales; y un
icosaedro irregular, un poliedro de 20 lados, con 12 caras pentagonales y ocho caras

hexagonales.

El cristal de la unidad se compone de tres jaulas dodecaédricas (pequefias), dos Jaulas
dodecaédricas irregulares (medianas) y una jaula icosaédrica (grandes). Se compone

de 34 moléculas de agua y se requieren dos huéspedes para formar un hidrato tipo H.

Para la formacion de este tipo de hidrato se requiere que estén presentes dos huéspedes:
una molécula pequefia como el metano y una molécula de Tipo H més grande. Los de
tipo H incluyen las siguientes especies de hidrocarburos: 2-metilbutano, 2,2-
dimetilbutano, 2,3-dimetilbutano, 2,2,3-trimetilbutano, 2,2-dimetilpentano, 3,3-
dimetilpentano, metilciclopentano, etilciclopentano, metilciclohexano, cicloheptano y

ciclooctano.

Fig. 1- 4 Hidratos de Tipo H

Hexadecaedro Dodecaedro Irregular Dodecaedro
Poliedro de 12 lados ~ Poliedro de 12 lados Poliedro de 20 lados
(Jaula grande) (Jaula mediana) (Jaula pequenia)

Fuente: Carroll, 2003
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1.1.2.2 Condiciones para su formacién

Existen gases capaces de formar hidratos, entre ellos se aprecian hidrocarburos ligeros,

refrigerantes y hasta gases acidos (Koh, 2002). Para lograr la formacion y estabilidad

adecuada del hidrato, son necesarias ciertas condiciones, entre ellas:

>

La combinacién adecuada de presién y temperatura. La formacion de hidratos se
favorece a bajas temperaturas, aproximadamente entre 35.33 y 53.33 °F y altas
presiones, las cuales pueden ir desde 362.59 hasta 1 595.41 psi.

La presencia de agua libre, bien sea en estado liquido o vapor y de hidrocarburos
livianos u otros gases capaces de formar los hidratos.

Altas velocidades de gas, asi como también la agitacion, ya que permite un

incremento del area interfacial entre el gas y el agua (Zhang et al. 2004).

1.1.2.3 Acciones para evitar su formacion

Las acciones para inhibir los hidratos generalmente consisten en modificar una o varias

de las condiciones necesarias para su formacion a fin de desestabilizar el hidrato, entre

ellas se encuentran:

>

Control de temperatura. Uno de los métodos mas empleados para prevenir la
formacion de los hidratos consiste en mantener la temperatura del fluido de
produccion por encima de la temperatura de formacion del hidrato; ello se logra
con el calentamiento o recubrimiento de tuberias en los procesos de operacion o
transporte.

Control de presion. Para evitar el riesgo de la formacion de los hidratos se debe
mantener la presion de operacion del sistema suficientemente baja; sin embargo,
este método no resulta adecuado en condiciones normales de operacion ya que
las presiones que se requieren para el transporte de los fluidos de produccién
generalmente son bastante elevadas.

Remocion de agua. Otro de los métodos empleados es la deshidratacion o secado

del gas, eliminando agua de las corrientes a partir de la reduccion del punto de
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rocio del vapor de agua, en el flujo de gas, por debajo de la temperatura de
operacion.

»  Adicion de inhibidores quimicos. Para prevenir o controlar la formacion de los
hidratos consiste en la inyeccion de inhibidores. El inhibidor, al ser agregado en
grandes cantidades, altera las condiciones de formacion de los hidratos hacia

mayores presiones y menores temperaturas.
(Nardone, Muller, Bouza, Sanchez, y Montbrun, 2009).
1.1.3  Técnicas para deshidratar el gas natural

La deshidratacion del gas natural puede llevarse a cabo mediante los siguientes

procesos:

. Absorciodn. - separacién utilizando los diferentes grados de solubilidad en un
liquido, empleando sustancias higroscopicas.

. Inyeccion. — bombeo de un liquido reductor del punto de rocio como el
monoetilenglicol o metanol.

. Adsorcidn con sélidos desecantes. - separacion de acuerdo al tamafio o tipo de
moléculas, haciendo uso de los diferentes grados de adhesion a materiales solidos
porosos (sistemas gas/solido y liquido/ sélido).

. Expansion — Refrigeracion. — reduccién de la presion de vapor del gas con
valvulas de expansién y luego separando la fase liquida que se forma.

1.1.3.1 Absorcién

Varios liquidos poseen la capacidad de absorber agua del gas. Sin embargo, son muy
pocos los que cumplen criterios para un proceso comercial adecuado: son altamente
higroscopicos, no se solidifican en una solucion concentrada, son no corrosivos, no
forman precipitados con constituyentes de gas, se regeneran facilmente a una alta
concentracion, los hidrocarburos liquidos se pueden separar facilmente, son
esencialmente no solubles, y son relativamente estables en presencia de compuestos de
azufre y dioxido de carbono en condiciones normales de operacion. (Campbell, 1992,
p.333)
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Un proceso tipico de deshidratacion por absorcion con TEG puede dividirse en dos
partes:

La deshidratacion del gas y la regeneracion del solvente (glicol). En la etapa de
deshidratacion, el agua se extrae del gas natural por absorcion con TEG; mientras que,
en la etapa de regeneracion, el agua absorbida es removida del solvente, y la solucion
de glicol regenerada se encuentra en especificacion para ser empleada nuevamente en
la columna de absorcion (contactor). La etapa de regeneracion de solventes es una
operacién que se realiza para reducir consumos excesivos y pérdidas indeseables de
solvente.

Una corriente de una solucion acuosa de TEG, denominada TEG pobre en agua €s
alimentada por la cabeza de la columna contactora, mientras que la corriente de gas
natural hiumedo ingresa por la parte inferior de la columna. Como resultado de estas
alimentaciones, se genera un contacto en contracorriente entre la corriente de gas y la
solucion de TEG pobre.

La columna contactora es una columna de absorcion que permite la transferencia de
masa a elevadas presiones y bajas temperaturas. En consecuencia, la corriente de fondo
que abandona la columna contactora, denominada TEG rica en agua, es una solucion
con una elevada concentracion de agua y algunos hidrocarburos en su composicion.
Esta corriente es despresurizada mediante una valvula reductora de presion y luego
ingresa a la etapa de regeneracion, donde es forzada a pasar por un tanque separador
flash con el fin de despojar aquellos hidrocarburos gaseosos livianos y condensados
que puedan ser arrastrados con el glicol. El glicol rico se pre-calienta en el
intercambiador de calor glicol pobre- glicol rico. Luego se filtra antes de ser alimentada
al regenerador. El regenerador de glicol consiste en un recalentador (Reboiler),
columna despojadora, y el tanque acumulador. En la columna del regenerador, el glicol
se separa del agua absorbida. El proceso se produce aproximadamente a presion
atmosférica. La corriente que sale del fondo de la unidad regeneradora es la corriente
de TEG regenerada, pobre en agua, que posteriormente, es empleada para precalentar

la alimentacion del regenerador en el intercambiador de calor glicol pobre- glicol rico.
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Finalmente, la solucion regenerada es bombeada a través de aereoenfriadores antes de

ingresar nuevamente al equipo contactor.

Fig. 1- 5 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion por absorciéon con TEG
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Fuente: (Benitez, Gutierrez, Erdmann, Ruiz, y Tarifa, 2015)

1.1.3.2 Inyeccién

La inyeccion de monoetilenglicol o metanol es la técnica mas adecuada para inhibir la
presencia de hidratos. El inhibidor al combinarse con el agua liquida, bajan la
temperatura de hidratacion de manera tal que el gas pueda ser expuesto con seguridad
a la temperatura del suelo. Estos son inyectados al gas y desalojados junto con el agua

liquida en la planta de tratamiento.

Los glicoles son los inhibidores de hidratacion comunmente preferidos, debido a que

pueden ser regenerados. Es mas dificil y costoso recuperar metanol y etanol.
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1.1.3.3 Adsorcioén

La deshidratacidn con los solidos desecantes trabaja bajo el principio de la adsorcién.
La adsorcion implica una forma de adhesion entre la superficie del s6lido desecante y
el vapor de agua en el gas. El agua forma una pelicula extremadamente escurridiza que
es sostenida por la superficie del sélido desecante por fuerzas de atraccién, pero no
existe reaccion quimica. El desecante es un sélido, un secador granular o un medio de
deshidratacion; con una enorme area de superficie efectiva por unidad de peso, con un
namero alto de poros microscdpicos y capilares abiertos. El costo inicial para una
unidad de deshidratacion con solidos desecantes excede a las unidades de
deshidratacion con glicol.

En este método, el agua generalmente se adsorbe en un tamiz de mol, en un gel de silice
0 en alumina. En la siguiente tabla se muestra una comparacion de las propiedades

fisicas de cada desecante.

Tabla 1-1 Comparacion de las propiedades fisicas de los desecantes utilizados para la

deshidratacion del Gas Natural

Propiedades Gel de silice Alumina Mol. tamices
Area especifica [pie %/Ib] 3857000 1025 000 3540 000
Volumen del poro [pie %/Ib] 0.006 — 0.007 0.003 0.004
Diametro del poro [A] 22 26 4-5
Capacidad de disefio [IbH20/1001b 7-9 4-7 9-12
de desecante ]
Densidad [Ib/pie ®] 45.01 | 49.94 —54.94 | 43.08 — 44.95
Capacidad calorifica [BTU /Ib °F] 0.22 0.06 0.05
Temperatura de regeneracion [°F] 446 464 554
Calor de desorcion [BTU] 3.09 3.96 3.52

Fuente: (Netusil y Ditl, 2012)




20

Ventajas:

»  Se pueden obtener puntos de rocio del gas tan bajos como —150°F.

»  Son poco afectados por pequefios cambios en la presion, la temperatura y el
caudal de gas.

»  Son menos susceptibles a formacion de espuma o corrosion en los equipos.

Desventajas:

Alto costo.

Alta caida de presion (0.0694 - 0.3472 psi).

Se contaminan facilmente con hidrocarburos pesados, CO2, H>S y agua libre.

Tendencia al rompimiento mecanico de las particulas del desecante.

vV V V V V

Las instalaciones ocupan gran espacio y los equipos son muy pesados.
»  Altos costos de operacion.
(Erdmann, E., Ruiz, A., Benitez, L. y Tarifa, E., 2011, p.121)

1.1.3.4 Expansiéon — Refrigeracion

Se refiere al proceso en el cual se hace pasar el gas por un reductor de presién, lo cual
ocasiona su enfriamiento por el efecto Joule — Thomson, y conlleva a la condensacion

del agua.

En este método, el gas se enfria adiabaticamente (refrigeracion mecénica); al bajar la
temperatura se produce condensacion de liquido entre los cuales esté el agua. Puede
utilizarse con o sin inhibidor, el proceso sin inhibidor se utiliza Gnicamente cuando la
caida de presion disponible permite que el agua alcance el punto de rocio requerido sin
formacién de hidratos. Entonces, se mezcla el metanol o el glicol con el gas para enfriar
el gas a temperaturas muy bajas. La mezcla agua — inhibidor se retira y el inhibidor se

recupera en una columna de despojo. Las principales ventajas del proceso son:

o Puede obtener puntos de rocio en el rango de -100 a -150°F.

o Solo requiere suministro de calor para el regenerador de metanol.

Sin embargo, requiere refrigeracion externa para enfriar el gas, y minimizar las
pérdidas de metanol en la despojadora. Esta técnica es claramente exitosa en corrientes

de gas con altas proporciones de recuperacion de hidrocarburos.
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1.2 MATERIAS PRIMAS

La Planta de Gas Sabalo es alimentada por el campo Sabalo, perteneciente al Bloque
San Antonio. Cuenta con 11 pozos perforados, que actualmente se encuentran en

produccion.

Tabla I-2 Pozos del Campo Sabalo

CAMPO SABALO

POZOS ESTADO
SBL - X1 ABIERTO
SBL — X2 ABIERTO
SBL - X3D ABIERTO
SBL — X4D ABIERTO
SBL — 5DH ABIERTO
SBL-6 ABIERTO
SBL-7 ABIERTO
SBL-7D ABIERTO
SBL-8 ABIERTO
SBL-9 ABIERTO
SBL — 14ST3 ABIERTO

Fuente: (ANH,2017)

El gas natural posterior a su entrada en la planta, pasa por un tratamiento, siendo uno
de ellos el proceso de deshidratacion, llevado a cabo en la Unidad de Ajuste de Punto

de Rocio.
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El proceso de deshidratacion del gas se lleva a cabo con la inyeccion de un inhibidor,
el monoetilenglicol o etilenglicol (MEG o EG), es utilizado en aplicaciones de trabajo
a temperatura moderada, debido que, a elevadas temperaturas es volatil, puede
recuperarse del gas por un proceso de separacion y es poco soluble con compuestos
aromaticos como BTEX (benceno, tolueno, etil-benceno y xileno) y VOC (compuestos

organicos volatiles). Presenta diversas propiedades (Anexo 2), entre algunas se puede

mencionar:

Tabla I-3 Propiedades del Monoetilenglicol ( MEG)
Abreviacion MEG
Formula quimica general C2HeO2
Peso molecular (Ib/lbmol) 62.068
Punto de fusién (°F) 8.6
Punto de ebullicion a 14.7 Psi (°F) 387.14
Presion de vapor a 77°F (psi) 0.0018
Densidad a 77°F (kg/m®) 1110
Viscosidad absoluta a 77°F (Psi.s) 2.57e-6
Viscosidad absoluta a 140°F (Psi.s) 7.57e-7
Calor especifico a 77°F (BTU/Ib.°F) 0.57
Punto de inflamabilidad (°F) 231.998

Fuente: (Bouza, 2009)
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1.3 LOCALIZACION DE LA PLANTA

El blogue San Antonio se encuentra morfoldégicamente en el Subandino Sur y ubicado
en la Provincia Gran Chaco del Departamento de Tarija, aproximadamente a 65 616.8
pies al oeste de la ciudad de Villamontes. Estd situado en el area tradicional de
exploracion y explotacion de petréleo y gas, tiene una extension original de 13.78

parcelas, equivalentes a 133.01 mi?.

Fig. 1- 6 Ubicacién del Blogue San Antonio
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Fuente: (ANH, 2017)

La Planta de Gas Sabalo esta ubicada en el bloque San Antonio, Municipio Villa
Montes — Carapari. Tiene una produccion promedio de Gas Natural de 14.22 MMmcd

y una produccion promedio de liquidos de 12 144 BPD.

Fig. 1- 7 Localizacion de la Planta de Gas Sabalo

Fuente: (Google Maps, 2019)
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1.3.1  Aspectos del Mercado

La Planta de Gas Sabalo es alimentada por el campo Sabalo, perteneciente al Blogque

San Antonio. Uno de sus mercados consumidores es el pais vecino de Brasil.

El gas producido de la Planta S&balo se une con el gas de la Planta Margarita,
posteriormente se dirigen a la estacion de compresion en Villa Montes, donde a partir
del mismo un porcentaje se dirige a la Planta Separadora de Liquidos de Yacuiba y el
resto va por el GASYRG (Gasoducto Yacuiba — Rio Grande) a Rio Grande,
Departamento de Santa Cruz, al gasoducto Bolivia — Brasil. (GASBOL), teniendo una

extension de cerca de 267.19 mi, atravesando Bolivia en direccion norte.

El contrato Gas Supply Agreement (GSA) entre Bolivia y Brasil fue firmado el 16 de
agosto de 1996 en Rio de Janeiro. Establece un volumen minimo de compra de 24
millones de metros cubicos dia (MMmcd) y un maximo de entrega de 30.08 MMmcd.

Actualmente, el 30% de gas que ingresa a Brasil es boliviano.

Fig. 1- 8 Ductos Existentes y Proyectados en el Departamento de Tarija
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1.4 DISTRIBUCION DE LA PLANTA
La planta de Gas Sabalo se encuentra distribuida de la siguiente manera:

Fig. 1- 9 Distribucion de la Planta de Gas Sabalo
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Fuente: (Ministerio de Hidrocarburos y Energia, 2011)



La estacion de compresion esta distribuida de la siguiente manera:

Lineas de Recoleccion
(scrappers)

y

Manifold de Pozos

Y

Gas
Slug catcher

Cuadro I-1 Estacion de Compresion

Gas

Condensado
+ Agua

Y

Separadores de
Succién

Condensado

ESTACION DE
COMPRESION

Condensado

Gas

4

Separacion de Alta
Presién

v

PROCESO DE

Separador

Trifasico

Condensado

y

UNIDAD DE
ESTABILIZACION
DE CONDENSADO

Fuente: (Sabalo, 2019)
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El area de Proceso de Tratamiento de Gas cuenta con las siguientes unidades:

POZOS

y

SEPARACION
PRIMARIA

GAS

Cuadro I-2 Proceso de Tratamiento de Gas

CO2

Y

UNIDAD DE
REMOCION DE
CONTAMINANTES

HC CONDENSADO

AGUA

Y

TRATAMIENTO

PLANTA

DE AGUA

Fuente: (Sabalo, 2019)
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Fig. 1- 10 Lay Out General de la Planta Sabalo

El Lay out general de la planta se muestra a continuacion:
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15 SERVICIOS AUXILIARES
1.5.1 Sistema de Venteo y drenajes en Pozos

Cada pozo cuenta con su propio sistema de venteo y drenajes. A continuacion, se

describe uno de ellos en forma genérica, ya que todos son idénticos.

Descripcion del proceso

Los venteos y drenajes provenientes de los equipos del pozo, incluyendo las descargas
eventuales de las valvulas de seguridad, se conducen por medio de un colector al
knock-out drum de antorcha en pozo. Los gases separados en él son enviados a la
antorcha de pozo. Los liquidos separados en el pulmén de gas combustible se conducen
hasta el knock-out drum de antorcha en pozo por una linea separada. Desde ahi los
liquidos pueden ser reinyectados al gasoducto (mediante bomba) o bien descargados a

camion.
1.5.2  Sistema de Inyeccion de Anticorrosivo en Planta
Descripcion del proceso

El sistema de inyeccion de anticorrosivo en planta ha sido disefiado para proteger lineas

y equipos en las zonas mas comprometidas de la planta en relacion a la corrosion.

Dentro de la planta se inyecta anticorrosivo en los manifolds de entrada. El

anticorrosivo utilizado en planta es 1036-C de Coastal Chemical Company.

Las bombas de inyeccion de inhibidor de corrosion de los manifolds de entrada
inyectan inhibidor de corrosion en todos los manifolds. El anticorrosivo es succionado
desde un isocontenedor de almacenaje por las bombas e inyectado a través de boquillas

especiales en los manifolds de tren de procesamiento.
1.5.3  Sistema de venteo en Planta

Cada tren de procesos cuenta con su propio sistema de venteo, con colectores

independientes.
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Descripcion del proceso

Los venteos y drenajes cerrados de hidrocarburos provenientes de cada tren de
procesos, incluyendo la Unidad de Aminas y la de Ajuste de Punto de Rocio y las
descargas eventuales de las valvulas de seguridad, se conducen por medio de colectores
individuales hasta el Knock-out Drum de Antorcha de cada tren. Los gases separados
en cada Knock-out Drum de Antorcha de cada tren se queman en la antorcha del tren

correspondiente, y los liquidos se envian al tanque slop.
1.5.4  Sistema de Drenajes de Hidrocarburos en Planta

El sistema de drenajes se ha disefiado considerando la total separacion entre los
drenajes de hidrocarburos (o de agua contaminada con hidrocarburos) y el sistema de
drenajes pluviales. De esta manera se evita la sobrecarga de la unidad de tratamiento

de agua oleosa.
Existen dos sistemas de drenajes de hidrocarburos en planta:

= Drenajes abiertos

= Drenajes cerrados
El sistema de drenajes abiertos se divide en:

= Drenajes abiertos de areas clasificadas

= Drenajes abiertos de areas no clasificadas

Los drenajes abiertos de areas clasificadas pueden contener hidrocarburos volatiles con
algun riesgo de explosion.

1.5.5 Sistema de Drenajes Pluviales en Planta

El sistema de drenajes pluviales en planta esta disefiado para transportar todos los

drenajes de agua de lluvia posiblemente contaminada con hidrocarburos hasta una

laguna de retencion.
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1.5.6  Sistemas de Drenajes de Aminas

El sistema de drenajes de aminas permite juntar el solvente drenado desde todos los
equipos de la unidad de aminas y reincorporarlo al proceso. Cada tren de procesos
cuenta con un colector de drenajes de aminas de alta presion (HAD) y un colector de
drenajes de aminas de baja presion (LAD).

Descripcion del proceso

Los drenajes de amina de alta presion (HAD) y los de baja presion (LAD) se recogen
en colectores independientes, pero ambos descargan al mismo tanque sumidero de
amina. El liquido recuperado es bombeado por las bombas del tanque sumidero de
amina y filtrado en el filtro del tanque sumidero de amina, antes de su reinsercion al
circuito de amina. Si la amina no se encontrara en condiciones de ser reprocesada, se

dispone de una linea que permite su carga a camion desde la descarga de las bombas.
1.5.7  Sistema de Propano

El sistema de refrigeracion ha sido disefiado con un margen de seguridad del 15%

considerando la maxima temperatura ambiente de disefio y el maximo caudal de gas.

El propano liquido descargado de camiones se almacena en el tanque horizontal de
propano. La carga del sistema de refrigeracion se realiza a través de las bombas, previo
pasaje por el deshidratador de entrada de propano en el acumulador de propano. Desde
alli se subenfria en el serpentin del Separador de Succién. A continuacién, se enfria
aun mas al vaporizarse parcialmente en el Economizador de propano (separador
vertical). En este ultimo el vapor es separado y conducido a los compresores de
propano, mientras que el liquido se envia al Chiller de la Unidad de Ajuste de Punto de
Rocio donde se evapora para enfriar el gas de entrada a planta hasta la temperatura

requerida para obtener el punto de rocio especificado.
1.5.8 Sistema de Aceite Térmico

Cada tren de proceso cuenta con su propio Sistema de Aceite Térmico. A continuacion,
se describe genéricamente uno de ellos, dado que ambos son idénticos.
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El Sistema de Aceite Térmico esta disefiado para proveer de calor al reboiler de la torre
estabilizadora y al regenerador de MEG en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio. El

medio calefactor es el aceite Turbina R-32 de Repsol-YPF.
Descripcion del proceso

El Horno de aceite térmico esta disefiado para calentar el medio calefactor desde
329 °F hasta 518 °F. Estas temperaturas son suficientes para entregar el calor requerido

en los distintos sectores del proceso.

La corriente caliente de salida del Horno de Aceite Térmico fluye hacia el reboiler del
regenerador de amina, hacia el reboiler de la estabilizadora y hacia el regenerador de
glicol. Antes de ingresar al reboiler de amina, el aceite térmico caliente se mezcla con
una corriente de aceite frio que bypassea el horno de aceite térmico, enfriandose hasta
375 °F. La corriente ingresa luego a la carcasa del reboiler, enfriandose desde 375 °F
hasta 271 °F.

En el Reboiler de la Estabilizadora de gasolina, la corriente ingresa al lado de los tubos,
enfriandose desde 518 °F hasta 410 °F, a medida que le transfiere el calor a la gasolina

estabilizada que sale de la Torre Estabilizadora y que se dirige a la carcasa del Reboiler.

En el Regenerador de MEG, la corriente de hot oil ingresa a los tubos enfriandose desde
518 °F hasta 410 °F, a medida que le transfiere calor a la solucién de glicol que esta en

el lado carcasa.
1.5.9 Sistema de Fuel Gas

El gas combustible requerido por la planta se puede tomar, bajo circunstancias
especiales, de la entrada de planta o bien de la linea de gas de venta. Este gas es
acondicionado en los separadores de Fuel Gas y su distribucion se realiza a una presion

regulada de 100 psig.

El gas se utiliza como combustible para horno, en los motores de los generadores, como

gas de purga y encendido de antorcha y como gas de blanketing.
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1.5.10 Sistema de Generacién de Energia

La energia eléctrica requerida para el accionamiento de motores eléctricos, comando,
iluminacién, etc, se genera en la planta mediante generadores accionados a gas. Cada
uno genera una potencia de 4 401 870.09 BTU/h.

Los motores de los generadores son motores a gas. EI gas combustible necesario para

los mismos se toma del sistema de fuel gas.
1.5.11 Sistema de Aire de Instrumentos, Servicios y Arranque

Este sistema consta de tres compresores rotativos que suministran aire comprimido

para:

. El arranque de los motores a diésel de las bombas de agua de incendio y de los
generadores de emergencia.

. El arranque de los motores a gas

. Instrumentos

. Servicios generales
1.5.12 Sistema de Agua Tratada

El objeto de este sistema es acondicionar el agua de servicio a fin de utilizarla como
agua de reposicion en el sistema de tratamiento de gas con aminas. Para mantener la
concentracion de la solucion de aminas dentro de los valores operativos debe reponerse

agua al sistema en forma regular.

El agua de reposicion debe cumplir con las siguientes caracteristicas para ser adecuada

al proceso:

Total de sélidos disueltos < 100 ppm

Total de dureza <50 ppm
Cloruros (Cl) 0 ppm
Sodio (Na) <3 ppm
Potasio (K) <3 ppm

Hierro (Fe) <10 ppm
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1.5.13 Sistema de Agua de Incendioy Servicios

El Sistema de Agua de Incendio y Servicios cuenta con un tanque de almacenaje. El
mismo tiene una capacidad total de aproximadamente 149 204.5 pie®, de los cuales
141 258.7 pie® estan reservados exclusivamente para incendio. Este volumen

corresponde a 6 horas de bombeo a un caudal de disefio de 23 484.3 pie/h.
Descripcion del proceso

El agua se bombea desde la camara de entrada de agua de rio de la cdmara de dilucion
con una de las bombas de agua sin tratar hacia la Planta de Tratamiento de Agua. Desde
alli es bombeada por una de las bombas de transferencia de agua filtrada hacia el tanque
de agua de servicios / incendio. Antes de ingresar a dicho tanque, se inyecta cloro a la

corriente de agua a través de las unidades de cloracion.
1.5.14 Sistema de Agua Potable

El agua potable se recibe desde el campamento de Petrobras a traves de una cafieria de
PEAD (polietileno de alta densidad) de 2” y se almacena en el Tanque de Almacenaje

de Agua Potable y en el Tanque Elevado.

> Desde el Tanque de Almacenaje de Agua Potable se realiza la distribucion de
agua potable a edificios, duchas de seguridad y lavaojos.

» Desde el Tanque Elevado se alimenta la lluvia de seguridad N° 1.
1.6 UNIDAD DE AJUSTE DE PUNTO DE ROCIO

Cuando el gas es extraido desde las profundidades de la tierra hacia la superficie del
pozo 0 boca de pozo, este se enfria produciéndose una reduccion de presion y una
conduccion de calor de las tuberias hacia las paredes mas frias de la formacion, debido
a que en estas condiciones la habilidad del gas por retener vapor de agua decrece,
porque la temperatura disminuye. Entonces al alcanzar la superficie esta saturado con
vapor de agua, lo que provoca que un pequefio enfriamiento adicional del gas forme

agua libre y si se lo enfria aun un poco més se forman los hidratos.
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El gas natural que entra a la Planta de Gas S&balo contiene agua, debido a esto se cuenta
con el proceso de inyeccion directa de un inhibidor para su deshidratacion, mediante el
uso de una solucién de MEG. A esta area también se la conoce como Ajuste de Punto

de Rocio.

La deshidratacion se produce mediante la siguiente reaccion:
Gas con vapor de agua + MEG — Gas sin vapor de agua + MEG con agua

Fuente: (Quiroga, Mercedes, 2003)

En general el proceso consiste en provocar la condensacion del vapor de agua y de los

hidrocarburos pesados mediante enfriamiento, que se describe a continuacion.

La Unidad de Ajuste de Punto de Rocio en cada tren esta dividida en dos subtrenes,
que se disefiaron para procesar el 50% de la produccion de cada tren, estas dos
corrientes de gas ingresan al intercambiador de calor gas-gas e intercambiador de calor

gas-gasolina.

En el intercambiador gas-gas el gas proveniente del filtro separador de gas de entrada
entrega calor en contracorriente al gas en especificacion que sale del separador frio, y
en el intercambiador gas-gasolina se enfria aprovechando la baja temperatura de la
gasolina que se obtiene en el mismo separador. En los cabezales de cada uno de estos
intercambiadores se inyecta MEG a través de boquillas de dispersion para deshidratar

al gas que se esta enfriando.

El gas frio que sale de los intercambiadores gas-gas se une con el gas que sale de los
intercambiadores gas-gasolina e ingresa a los tubos del chiller. En el chiller el gas
continda enfridandose hasta 5 °F mediante la evaporacion de propano. En el cabezal del

mazo de tubos del chiller se inyecta MEG al gas para deshidratarlo.

El propano vapor sale del chiller chocando contra dos placas deflectoras para evitar
arrastrar gotas de propano liquido. El gas frio que sale del chiller se envia al separador

bifasico para una separacion de dos fases, de gas e hidrocarburos liquidos.
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Posteriormente se sigue a un separador de frio, donde se separan el gas residual, la

gasolina y la solucion de MEG diluida.

El gas residual abandona el separador frio atravesando un demister que retiene
cualquier particula liquida que pudiera ser arrastrada por el gas, e ingresa al filtro
separador de gas de salida en el que se separan particulas sélidas y liquidas de hasta 3
um. Este filtro posee dos camaras, una inferior y una superior. En la cdAmara superior
se encuentran elementos ciclénicos fijos, que no requieren recambio, y que favorecen
la coalescencia de las gotas de gasolina que aun pudiera tener el gas. Este filtro esta
ubicado aguas abajo del separador frio porque es mas facil separar las particulas

liquidas del gas frio.

La gasolina colectada en las camaras superior e inferior del filtro separador de gas de

salida es enviada al separador flash de gasolina.

Una vez filtrado, el gas se dirige al intercambiador gas-gas para enfriar la corriente de

gas de entrada a la unidad de ajuste de punto de rocio y dirigirse a la salida de planta.

La gasolina que se separa en el separador frio, intercambia calor con el gas de entrada

en el intercambiador gas-gasolina y luego se envia al separador flash de gasolina.

La solucion diluida de MEG se obtiene en la bota del separador frio. Esta bota cuenta
con un serpentin por el que circula el MEG pobre proveniente de la unidad de
regeneracion de MEG y que se encuentra a mayor temperatura que el MEG rico. Este
intercambio se realiza para evitar que la viscosidad del MEG rico aumente
considerablemente por las bajas temperaturas. (Evangelista, 2003)

A continuacién, se aprecia el diagrama de flujo del proceso de deshidratacion del gas
en un subtren de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio, denominado subtren Ay la
corriente de gas procedente del subtren B que se unen para la Medicion Fiscal y

posterior inyeccién a gasoducto, de un solo tren de procesamiento de Gas Natural.



Fig. 1- 11 Diagrama cualitativo de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio
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Fig. 1- 12 Diagrama de Flujo de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio, con los nimeros y nombres del equipo
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1.7 UNIDAD DE REGENERACION MEG

La deshidratacion del gas se lleva a cabo en un circuito cerrado, para ello el glicol rico
(glicol con agua) debe ser regenerado para continuar en el sistema. Dicha regeneracion
consiste en separar el vapor de agua del glicol por calentamiento en una torre de

destilacién, donde se produce la siguiente reaccion:
MEG con vapor de agua + Calor — MEG sin vapor de agua + Vapor de Agua T

Fuente: (Quiroga, Mercedes, 2003)

La solucion de MEG rico en agua proveniente de la bota del separador frio se envia al
modulo de regeneracion a través de la valvula de control de nivel de glicol en la bota.
En esta valvula, ademas, se logra la disminucion de presion desde la presion de
operacion de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio hasta la presion de operacion de
la Unidad de Regeneracion del MEG.

A continuacion, se precalienta en el intercambiador MEG-MEG, donde enfria al glicol
regenerado aprovechando la baja temperatura del MEG rico. Luego continta
precalentandose en el serpentin que se encuentra en el tope de la columna del
regenerador, donde actia como condensador y elimina la humedad residual del MEG
que se estd regenerando. Finalmente entra al separador flash, donde se produce la
desgasificacion del glicol y la separacion de hidrocarburos liquidos presentes. Estos
hidrocarburos quedan separados del glicol por medio de un bafle, que se dirige hacia
el colector de drenajes cerrados. No obstante, la presencia del bafle, se ha observado
que en ocasiones la separacion entre las dos fases liquidas no es completa, y entonces
parte de liquido acuoso puede encontrarse del lado de los hidrocarburos. Para evitar la
acumulacion de agua en estos casos, se ha instalado un visor de nivel de interface, y un
transmisor de nivel de interface con alarma por alto nivel. Esta alarma indica al operario
que debe verificar que efectivamente se ha acumulado agua del lado de hidrocarburos,
y de ser asi, permitir su evacuacién a drenaje abierto mediante la valvula provista a tal

fin.
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Al salir del separador flash el total del caudal de MEG pasa por uno de los filtros de
cartuchos de particulas. A continuacion, aproximadamente un tercio del caudal pasa

por uno de los filtros de carbon activado.

Luego el MEG es conducido hacia el regenerador de MEG. En condiciones normales,
el MEG ingresa directamente a la carcasa. Existe una entrada alternativa a través de la
columna del regenerador, pero los célculos han demostrado que esta entrada podria

ocasionar inconvenientes y no deberia ser utilizada.

En el regenerador se eleva la concentracion de la solucion. El calor para el

calentamiento se obtiene a través del sistema de hot-oil.

El MEG regenerado se enfria en el intercambiando calor con el MEG diluido que entra
al mddulo y se bombea a los puntos de inyeccion a través de las bombas previo paso

por los filtros canasta de las bombas de inyeccion de MEG.

Parte del MEG se hace circular a través de los serpentines de la bota con el objeto de
calentar el glicol condensado en la misma para disminuir su viscosidad y facilitar su

salida.

A continuacion, el MEG es conducido hacia los puntos de inyeccién. El caudal
inyectado en cada punto es medido individualmente por un transmisor de caudal y

regulado por medio de una vélvula aguja.

Periddicamente, para compensar las pérdidas producidas por arrastre en el separador
de frio y en la regeneracion, se repone MEG puro al sistema. Se cuenta para ello con

un Tanque de Almacenaje de MEG, y con la bomba de Reposicion. (Evangelista, 2003)

El proceso de la Unidad MEG, para la regeneracion del glicol, es el siguiente:
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Fig. 1- 13 Diagrama Cualitativo de la Unidad de Regeneracion MEG

Ventilar a un
A lugar seguro

y

Columna del
Regenerador MEG

Del tanque de
almacenamiento MEG

-
et

A

[
;

A J

Hot Qil

Hot Qil

Regenerador de MEG I [

Intercambiador de Calor
MEG rico/ MEG pobre

Separador Flash

de Glicol y >
Filtro canasta de \
i las bombas de . L Wfr
Bombas de =~ inyeccion de MEG Hidrocarburos Filtro de particulas
inyeccion de liquidos de MEG Filtro de carbon
MEG activado de MEG

Fuente: (Evangelista, 2003)



Fig. 1- 14 Diagrama de Flujo de la Unidad de Regeneracién MEG, con los niumeros y los nombres del equipo
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1.8 OPERACION Y CONTROL

1.5.1. Control de caudal, presion y temperatura en los pozos y en la entrada de

planta

»  El caudal del pozo se regula con la valvula “choke” que actia en forma
neumatica. Esta valvula puede ser operada tanto desde el panel de control del
pozo como desde la planta y disminuye la presion desde un maximo de 5600 psig
hasta valores entre 1870 y 1230 psig.

»  Para realizar un seguimiento de la temperatura en los pozos se cuenta con los
indicadores de temperatura, ubicado aguas abajo de la valvula “choke”.

»  La temperatura en la entrada de planta se controla en la salida de los
aeroenfriadores del gas de entrada. Esta temperatura debe ser, en operacion
normal, 125 °F.

»  Enlasalida de gas de los separadores de gas de entrada se cuenta con la véalvula
que se utiliza para alivio por sobrepresion. Esta valvula recibe la sefial del

controlador de presion cuyo set debe ser mayor de 1240 psig.

1.5.2. Control de caudal, presion y temperatura en la Unidad de Ajuste de
Punto de Rocio

En esta seccidn se describen aquellos controles que resultan criticos para la correcta
operacion de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio. Los controles se realizan por
subtren, por lo tanto, se describiran los controles del subtren A del tren #1, siendo

igualmente valida la descripcion para el resto de los subtrenes.

»  Conocido el caudal de gas que se quiere tratar en la planta, este se debe repartir
entre los subtrenes que estan en operacion. En la salida de cada subtren hay un
controlador de caudal que actla sobre la valvula de control de presion (valvula
Joule-Thomson) ubicadas aguas abajo del chiller.

»  El caudal de gas de entrada se distribuye entre el intercambiador gas-gas y el
intercambiador gas-gasolina E-3 de manera de mantener la temperatura de

gasolina de entrada al separador flas en el valor deseado. Para eso se dispone del
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controlador de temperatura que actda en cascada sobre el control de caudal de
gas de entrada que se deriva al intercambiador gas-gasolina.

El caudal de propano que se envia al chiller se controla con el nivel de propano
liquido en el mismo, a través del indicador controlador de nivel que actla sobre
una valvula, la cual regula el caudal de una parte de la corriente de propano
liquido proveniente del economizador de propano.

El caudal de MEG a inyectar en cada uno de los mazos de tubos de los
intercambiadores gas-gas y gas-gasolina y en el chiller se determina en funcién
del caudal de gas a procesar y su composicion. El caudal total de MEG a inyectar
se mide con el transmisor indicador de flujo, ubicado en la salida del serpentin
del separador frio. Para regular este caudal, y dado que las bombas de inyeccion
de MEG son de desplazamiento positivo, se cuenta con dos by passes en el
sistema de inyeccidn/regeneracion de MEG: uno dentro de cada subtren de
procesamiento de gas, aguas arriba de la medicién del transmisor indicador de
flujo que une la linea de MEG agotado que se envia a regenerar con la linea de
MEG regenerado que se va a inyectar, y el otro inmediatamente aguas debajo de
la descarga de las bombas de inyeccion.

La presién aguas abajo de la valvula Joule-Thomson esta regulada por la valvula
de seguridad ubicada en la salida del subtren, pero se trata que esta valvula opere
casi al 100% de apertura y permita que la presion fluctie de acuerdo a la presion

del gasoducto al cual se desea inyectar el gas.
ELIMINACION DE EFLUENTES

Unidad de Tratamiento de Agua de Proceso

La Unidad de Tratamiento de Agua de Proceso esta disefiada para tratar 190 GPM de

agua oleosa.

El agua proveniente de los separadores flash y de los separadores de entrada se recoge

en un colector y es conducida al separador de agua oleosa donde se realiza una primera

separacion de hidrocarburos, que son enviados a drenaje cerrado.



45

El agua proveniente del separador de agua oleosa pasa por el desgasificador e ingresa
luego, junto con el agua proveniente del tanque slop y eventualmente de la laguna de
retencion, al distribuidor central del tanque skimmer, donde el aceite es extraido por

rebalse.

El agua que abandona el tanque skimmer, ya libre de gran parte de los hidrocarburos
inicialmente presentes, se envia a través de una valvula a la unidad de flotacién, donde

ocurre una tercera y ultima remocién de hidrocarburos.

El agua es entonces conducida hasta la camara de agua residual, es una estructura que
sirve como punto de conexion con la atmosfera del cafio de polietileno de alta densidad
que va desde la Planta de Proceso al rio; y de alli hasta la cAmara de dilucién, ubicada
a orillas del Rio Pilcomayo que cumple dos funciones simultaneas: servir como pozo
de succion para las bombas de agua de rio que alimentan a la Planta de Tratamiento de
Agua y servir como lugar para la mezcla y dilucién del agua de produccién proveniente

de la Planta de Proceso con agua de rio, previo a su disposicion final al Rio Pilcomayo.

Los barros oleosos separados en las diferentes unidades se secan en los lechos de

secado y luego se retiran manualmente para su disposicion final.
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La determinacion del contenido de agua en el gas natural se calcula mediante la

correlacion de R, Bukacek:

Tabla 11-1 Correlacion de R, Bukacek para calcular el contenido de agua (W) en el

gas
T A B T A B T A B
(°F) (°F) (°F)
-40 131 | 0.22 68 16 100 7.10 | 176 326 000 69.50
-38 147 | 0.24 70 17 200 7.17 | 178 341 000 72.00
-36 165 | 0.26 72 18 500 7.85 | 180 357 000 74.80
-34 184 | 0.28 74 19 700 8.25| 182 372 000 77.20
-32 206 | 0.30 76 21 100 8.67 | 184 390 000 79.90
-30 230 | 0.33 78 22 500 9.11 | 186 407 000 82.70
-28 256 | 0.36 80 24 100 9.57 | 188 425 000 85.80
-26 285 | 0.39 82 25700 | 10.00 | 190 443 000 88.40
-24 317 | 0.42 84 27400 | 10.50 | 192 463 000 91.40
-22 352 | 0.45 86 29200 | 11.10| 194 483 000 94.80
-20 390 | 0.48 88 31100 | 11.60| 196 504 000 97.70
-18 434 | 0.52 90 33200 | 12.20| 198 525 000 101.00
-16 479 | 0.56 92 35300 | 12.70| 200 547 000 104.00
-14 530 | 0.60 9 37500 | 13.30| 202 570 000 108.00
-12 586 | 0.64 96 39900 | 14.00 | 204 594 000 111.00
-10 648 | 0.69 98 42 400 | 14.60 | 206 619 000 115.00
-8 714 | 0.74 | 100 42 100 | 15.60 | 208 644 000 119.00
-6 786 | 0.79 | 102 47900 | 16.00 | 210 671 000 12.00
-4 866 | 0.85| 104 50800 | 16.70 | 212 698 000 126.00
-2 950 | 091 | 106 53900 | 17.50 | 214 725 000 130.00
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10
12
14
16
18
20
22
24
26
28
30
32
34
36
38
40
42
44
46
48
50
52
54
56

1050
1150
1260
1380
1510
1650
1810
1970
2150
2 350
2 560
2780
3030
3290
3570
3880
4210
4 560
4940
5350
5780
6 240
6 740
7280
7 850
8 460
9110
9 800
10 500

0.97
1.04
1.11
1.19
1.27
1.35
0.44
0.54
0.64
1.74
1.85
1.97
2.09
2.22
2.36
2.50
2.65
2.81
2.98
3.16
3.34
3.54
3.74
3.96
4.18
4.42
4.66
4.92
5.19

108
110
112
114
116
118
120
122
124
126
128
130
132
134
136
138
140
142
144
146
148
150
152
154
156
158
160
162
164

57 100
60 500
64 100
67 900
71 800
76 000
80 400
84 900
89 700
94 700
100 000
106 000
111 000
117 000
124 000
130 000
137 000
144 000
152 000
160 000
168 000
177 000
186 000
195 000
205 000
215 000
225000
236 000
248 000

18.30
19.10
20.00
20.90
21.80
22.70
23.70
24.70
25.80
26.90
28.00
29.10
30.30
31.60
32.90
34.20
35.60
37.00
38.50
40.00
41.60
43.20
44.90
46.60
48.40
50.20
52.10
54.10
56.10

216
218
220
222
224
226
228
230
232
234
236
238
240
242
244
246
248
250
252
254
256
258
260
280
300
320
340
360
380

754 000

785 000

816 000

848 000

881 000

915 000

950 000

987 000
1 020 000
1 060 000
1100 000
1140 000
1 190 000
1230 000
1270 000
1320 000
1 370 000
1420 000
1470 000
1520 000
1570 000
1 630 000
1 680 000
2 340 000
3180 000
4 260 000
5610 000
7 270 000
9 300 000

134.00
139.00
143.00
148.00
152.00
157.00
162.00
166.00
171.00
177.00
182.00
187.00
192.00
198.00
204.00
210.00
216.00
222.00
229.00
235.00
242.00
248.00
255.00
333.00
430.00
548.00
692.00
869.00
1 090.00
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58| 11300 | 5.48 | 166 | 259000 | 58.20 | 400 | 11700000 | 1360.00
60| 12200 | 5.77 | 168 | 272000 | 60.30 | 420 | 14700000 | 1 700.00
62| 13100 | 6.08 | 170 | 285000 | 62.50 | 440 | 18100000 | 2 130.00
64| 14000 | 6.41 | 172 | 298000 | 64.80 | 460 | 22200000 | 2550.00
66| 15000 | 6.74 | 174 | 312000 | 67.10
Fuente: (Martinez, 2005, p.8)
2_ 4 B (Ibs/MMpcn) (2-1)

- P (lpca)

Fuente: (Martinez, 2005, p.8)

Tabla 11-2 Datos de entrada de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta

Sabalo, 2019
Datos de entrada de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio
. 1040
P (psig)
T (F) 99.9
Q (MMPCD) 200
Flujo de glicol (GPM) 25

Fuente: (Céspedes, 2019)

De la Tabla 11-1, se obtienen los valores de Ay B, y con la temperatura de entrada de

la Unidad de Ajuste de Punto Rocio, se reemplazan valores en la ecuacion 2-1:
A =42 100

B =15.60

P=1040 + 14.7 =1 054.7 Ipca = 1 054 psia

HC = 717054.7

42 100

+ 15.60 = 55.52 lbs/MMpcn




La cromatografia del gas natural de entrada es la siguiente:

Tabla 11-3 Cromatografia del Gas de Entrada en Base Seca

Componentes (%) mol
Metano 86.7416
Etano 6.3138
Propano 2.2887
Iso-Butano 0.4339
n-Butano 0.6876
Iso-Pentano 0.3009
n-Pentano 0.2260
Hexano 0.2564
Heptano 0.1693
Octano 0.0782
Nonano 0.0292
Didxido de carbono 2.0302
Sulfuro de hidrogeno 0.0000
Aire 0.0000
Oxigeno 0.0000
Nitrégeno 0.4442
100.0000
Gravedad especifica 0.652
Poder calorifico en base seca 1.104
(BTU/cf)
Poder calorifico en Dbase 1.085
hameda (BTU/cf)
DEW POINT (°F) 29.01

Fuente: (VPACyF, 2019)

(Anexo 3)
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El contenido de agua se ve afectado por la presencia de didxido de carbono, ya que el mismo absorbe agua en forma de vapor. Para

ello, se calcula el contenido de agua en el CO», mediante la grafica “Water Content of CO2”, que se muestra a continuacion:

Fig. 2- 1 Water Content of CO> in Natural Gas Mixtures vs. Various Pressures
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A una presion de 1040 psig y a 100°F, el contenido de agua es de aproximadamente
75 Ib H.O/MMscf de gas.

El contenido de agua en el COy, es el siguiente:

Wh,0/c0, = Yco, * Weo, (2-2)
Fuente: (GPSA, 2004, pag. 20-2)

lb H,0
MMscf

WHZO/COZ == (002302 * 75) = 15226

Entonces, el contenido de agua total en el gas de entrada es:

Wh,0Gas) = Wrhe + Wh,o/c0, (2-3)
Fuente: (GPSA, 2004, pag. 20-2)

W, 5552 2H:0 | g 2120
H0(Gas) = =22 MMscf © MMscf
Ib H,0
Wi,otcas) = 570426 302

El contenido de agua es de 57.0426 Ib agua/ MMscf de gas.
Contenido maximo de agua en el gas, segin norma, es de 5.93 Ib agua/ MMscf de gas.
Contenido de agua que se debe remover = 57.0426 — 5.93 = 51.1126 Ib agua/ MMscf

de gas.
2.1.2  Estandarizacion de la Cromatografia del Gas en Base Humeda

Para determinar la composicion del gas de entrada en base hiumeda se emplea la

siguiente férmula:



M(H,0) = PM(H,0) + Fc + Yy

Fuente: (Donaire, 2017)

Donde:

M (H20), es la masa del agua en Ib agua/ MMscf de gas.
PM (H20), es el peso molecular del agua

Yw, es la fraccion molar del agua en la cromatografia
Fc, factor de conversion (2635)

La fraccién molar del agua en la cromatografia es:

_ Mp,o
Yy = PMpy,0+Fc
Fuente: (Donaire, 2017)
57.0426
Yw = 18+ 2635 = 0.001203

Célculo del factor de correccion (Fc):

Fo=1-Yy,

Fuente: (Donaire, 2017)

Fc=1-0.001203 = 0.998797

b H,0
MMscf

)
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El factor de correccién se multiplica con cada valor de fraccion molar de la

cromatografia del gas en base seca para obtener la cromatografia en base himeda:

Tabla 11-4 Cromatografia del Gas Natural de Entrada en Base Himeda

Componentes (%) mol (BS) (%) mol (BH)

Metano 86.7416 86.6372
Etano 6.3138 6.3062
Propano 2.2887 2.2860
Iso-Butano 0.4339 0.4334
n-Butano 0.6876 0.6868
Iso-Pentano 0.3009 0.3005
n-Pentano 0.2260 0.2257
Hexano 0.2564 0.2561
Heptano 0.1693 0.1691
Octano 0.0782 0.0781
Nonano 0.0292 0.0292
Dioxido de carbono 2.0302 2.0278
Sulfuro de hidrégeno 0.0000 0.0000
Aire 0.0000 0.0000
Oxigeno 0.0000 0.0000
Nitrogeno 0.4442 0.4437
H20 0.1202

100.0000

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

2.1.3

Tasa de circulacion de glicol

En todo proceso de deshidratacion de la tasa de circulacion de glicol es importante,

porque de ella depende un buen contacto entre el liquido y el gas y por lo tanto un buen

proceso de deshidratacion. Para una buena deshidratacion la tasa de circulacion de
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glicol debe encontrarse en el rango recomendado. A continuacion, se presentan algunas

cifras de la tasa de circulacion de glicol recomendado por algunos autores:

“La tasa de circulacion del glicol que cominmente se emplea varia entre 2 'y 5 galones

por cada libra (16 — 42 1/kg) de agua que sea removida” (Martinez, 2005, p.126).

“Esta tasa usualmente seran 16-40 litros de solucion magra de MEG por kg de agua
absorbida por el gas [2-5 US gal/lb de agua]” (Campbell, 1992, p.341).

2.1.4  Comparacion del flujo de glicol
" Célculo del flujo de glicol recomendado

El calculo del flujo de glicol recomendado se realiza tomando un valor promedio por

los autores anteriormente mencionados de 3 galones por cada libra de agua removida.

Flujo de glicol = 51.1126 o2 , 3 L5691 _ 453 337g L5000l
MMSCFD b-agua MMSCFD

(2-7)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
. Calculo del flujo de glicol utilizado

Un tren de tratamiento de la Planta de Gas Sabalo tiene una produccion promedio de
200 MMPCD de gas natural.

Y la inyeccién de glicol a cada tren de tratamiento es de 25 USGPM.

)5 USG 60 minutos 1500 UsSG
* =
minto 1 hora hora
1500 vsa |z 36 000 usa
ES = E—
horea 1 dia dia
. i 36 OOOH UsG
Flujo de glicol = W =180 - — (2-8)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

A continuacion, se tiene una tabla de comparaciéon del rango de flujo de glicol
recomendado por bibliografia y con el que se trabaja actualmente en la planta.
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Tabla 11-5 Comparacion del flujo de glicol en la deshidratacion del gas de la Planta
Séabalo, 2019

Flujo de glicol recomendado | Flujo de glicol utilizado

153.3378 USG/MMSCFD 180 USG/MMSCFD

Fuente: Elaboracion propia

Como se puede apreciar en la tabla anterior, se identifica que en el proceso de
deshidratacion del gas natural en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta
Sabalo el flujo de glicol que se inyecta se encuentra por encima del rango recomendado,
esto puede ser consecuencia de pérdidas de glicol durante el proceso (como se
menciona en el siguiente punto), por lo que se requiere una optimizacion, enfocada

principalmente en el flujo de glicol.
2.1.5 Identificacion del problema

La mejora continua de la capacidad y resultados es el objetivo permanente de toda
organizacion o empresa, siendo en este sentido una actitud general que debe ser la base
para asegurar la estabilizacion del proceso y la posibilidad de mejora.

La planta se compone de un conjunto de procesos orientados a alcanzar un objetivo
determinado. En este sentido se vuelve fundamental, encontrar una manera de seguir
optimizando estos procesos y es en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio donde se ha
encontrado un buen tépico para optimizar, tomando en cuenta que la misma se basa en
una reduccion de costos.

a)  Problema identificado

El problema a solucionar son las pérdidas de Monoetilenglicol (MEG), en el proceso
de deshidratacion del gas natural en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta

de gas Sabalo.



b)

56

Causas directas

Pérdidas de glicol en los filtros de particulas y de carbon activado. — durante el
cambio de filtros de particulas y el filtro de carbdn activado de la Unidad de
Regeneracion MEG,; realizado cada 6 meses o cuando se tiene una lectura del
diferencial de presién mayor a 12 psig, lo que indica que se encuentra saturado y
necesita mantenimiento. Se realiza un vaciado del glicol que se encuentra en los
filtros al drenaje, produciéndose pérdidas de glicol, posteriormente este se junta
con el agua y se dirige a la planta de tratamiento.

Perdidas de glicol por presencia de hidrocarburos. - la presencia de hidrocarburos
liquidos incrementa la espuma, la degradacion y pérdidas del MEG.

Se presentan situaciones donde no se tiene una buena separacién en el separador
trifasico y la valvula de control se descalibra o el transmisor de nivel manda falsa
sefial o el nivel de glicol es bajo, lo que provoca un arrastre de gasolina. Que al
Ilegar al separador flash de la Unidad de Regeneracion MEG, se da la formacién
de espuma del glicol, posteriormente se dirige al Regenerador de MEG (que
opera a elevadas temperaturas cedidas por el hot oil), donde los hidrocarburos y
el glicol se vaporizan, saliendo por la parte superior de la torre vapor de agua,

glicol y vapores de hidrocarburos, produciendo una pérdida de glicol.

Estas pérdidas se pueden disminuir o controlar manteniendo los equipos aguas arriba

en los parametros adecuados de trabajo.

2.1.6 Planteamiento técnico propuesto

Mejorar el consumo de flujo de glicol en el proceso de deshidratacion del gas de la

Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta de Procesamiento de Gas Sébalo,

utilizado en la inyeccidn del gas para su deshidratacion.

2.2

DESCRIPCION DE ALTERNATIVAS TECNICAS DE SOLUCION

La seleccidn de alternativas tecnoldgicas de solucién se analiza en torno a dos tipos de

procesos de deshidratacion del gas: absorcion con TEG e inyeccion de inhibidor MEG,

descritos en el capitulo anterior.
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SELECCION DE LA ALTERNATIVA DE SOLUCION MAS

Para la seleccion del método a utilizar, se realiza una evaluacion de las posibles

alternativas tecnoldgicas, absorcion mediante torre de contacto e inyeccion de un

inhibidor. En primer lugar, se asigna un peso a los factores a evaluar:

Tabla I1-6 Ponderacién de Valores

Factor evaluado

Comentarios del evaluador

Ponderacion

del evaluador
Aplicabilidad El proyecto requiere de un proceso que opere en
del proceso un rango de flujo, por las variaciones que se
pueden presentar en la explotacion del gas
natural, logrando la deshidratacion del gas natural S
de forma eficaz. Como el objetivo perseguido es
el mismo se asigna una ponderacion de 5.
Generacion de | La generacion de residuos es de crucial
residuos importancia por el impacto ambiental que las
actividades petroleras generan, por lo cual se da
prioridad a la alternativa tecnoldgica con menor 5
generacién de residuos en la unidad de estudio,
dando una ponderacion de 5.
Generacion de | Un aspecto importante es el tipo de proceso de la
subproductos planta, en este caso Dew Point (Ajuste de Punto 15
con valor | de Rocio de los Hidrocarburosy del Agua), donde
econémico o | el producto principal es la produccion de Gas
de uso Residual y como subproducto Gasolina Natural.
Vida util Se espera que la Planta de Gas posea una vida util
lo mas larga posible, pues la inversion en el area 10
hidrocarburifero es elevada y asi poder recuperar
la inversion y obtener los mayores beneficios.
Costo = |nversion inicial. — independientemente de que

cada tecnologia llegue a cumplir con mismo
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objetivo, se opta por la de menor costo,
considerando que se trata de una inversion
elevada, pero a la vez que pueda llegar a tener
una buena eficiencia.

= Operacion y mantenimiento. - lo mas
preferible es contar con una tecnologia de bajos
costos de operacion y mantenimiento.

= Requerimiento de reactivos. - ambas
tecnologias para la deshidratacion del gas
necesitan de una solucion de glicol, cuya
disponibilidad y acceso a la misma tendrian el
mismo costo, la diferencia de costo radica en el
tipo de glicol a utilizar, por lo que se dara
preferencia a aquel proceso favoreceran
aquellos procesos cuyo requerimiento de
reactivos sea el minimo al constituirse en un
costo fijo del proceso.

= Requerimiento de refacciones y material de
mantenimiento. — la tecnologia con menor
necesidad de insumos sera favorecido.

30

Disefio
construccion

y

Es preciso que se trabaje con los criterios de
disefio  adecuados, teniendo en cuenta
experiencias de uso de la tecnologia probadas en
otros lugares.

Operacion

Es necesario que la operacién de la tecnologia sea
flexible y confiable, con la capacidad de aceptar
variaciones en las variables de operacion y
ofrecer seguridad en la operacion continua,
respectivamente. Por tanto, la operacién es un
factor clave en la seleccién de la tecnologia.

20

Impacto
ambiental

Considerando que las actividades petroleras se
caracterizan por ser contaminantes, se dara
preferencia a la tecnologia con menor impacto
ambiental.

10

Fuente: (Elaboracion propia, 2019)
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Posteriormente se realiza la calificacion de los factores, mediante una escala de 0 a 5,

donde 0 no aplica, 1 es deficiente, 3 es adecuado y 5 es muy bueno; se realiza la

calificacion de cada alternativa tecnoldgica de solucion.

Tabla 11-7 Calificacion de Tecnologias

Factor
evaluado

Comentarios del evaluador

Calificacion

Calificacion

Absorcién

Inyeccién

Aplicabilidad
del proceso

Las dos tecnologias propuestas han
sido aplicadas en el ambito
mundial, pero la primera y mas
usada actualmente es la absorcion.
En el caso de la inyeccion, ha tenido
un mayor reconocimiento en los
altimos afios.

Ambos procesos han tenido éxito en
la deshidratacion del gas natural,
soportan variaciones de caudal,
pero teniendo en cuenta que el
campo Séabalo ya se encuentra en
declinacion de su produccién no se
van a presentar saltos bruscos de
caudal, por lo que ambos procesos
soportan dichas variaciones.

Generacion
de residuos

La generacion de residuos en la
unidad de ajuste de punto de rocio
no es significativa en ambos
procesos, pues al deshidratar el gas
se tira el vapor de agua y el glicol
utilizado es regenerado para volver
a ingresar al proceso.
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Generacion
de
subproductos
con valor
econdmico o
de uso

La Planta Sabalo es de tipo “Dew
Point”, que entre sus procesos
ademas de deshidratar el gas,
realiza el desgasolinaje, es decir,
recupera la gasolina.

En cambio, mediante absorcion con
torre de contacto el gas no pierde
componentes licuables durante la
deshidratacion.

Se dara preferencia el proceso con
mayor vida atil, que pueda explotar
el mayor tiempo posible el campo
Sabalo.

La absorcion por inyeccion fisica al
presentar mayor cantidad de
equipos puede dificultar el tiempo
de vida util de la unidad de ajuste de
punto de rocio, por lo que tendra un
mejor puntaje.

El proceso de absorcion tiene un
costo méas elevado, sin embargo,
ambos procesos operando de
manera Optima pueden llegar a
tener una buena eficiencia. Por
tanto no se necesita realizar una
inversion tan elevada si se puede
trabajar de forma eficiente con otro
proceso.

Vida util
Costo de
inversion
inicial

Costo de

operacion 'y
mantenimient
0

La inyeccién trabaja a menores
temperaturas, en cambio la
absorcién para la deshidratacion y
regeneraciéon de glicol trabaja a
temperaturas mas elevadas lo que
requiere mayor cantidad de energia.

Aun asi, la inyeccion tiene mayor
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cantidad de equipos que puede
repercutir en su mantenimiento
provocando mayores costos.

Criterios de
disefio

Se tiene informacion disponible del
funcionamiento de ambos procesos,
pero por antecedentes se sabe que la
tecnologia de absorcion cuenta con
criterios de disefio més confiables
por la experiencia que tiene.

Tecnologia
ampliamente
probada

La tecnologia de absorcion ha sido
utilizada ampliamente en el mundo,
mucho mas que la tecnologia de
inyeccion, aunque esta ha tenido
una buena aceptacion estos ultimos
anos en las plantas més actuales.

Complejidad
de
construccion

y
equipamiento

La tecnologia de inyeccion contara
con una mayor cantidad de equipos,
pero la absorcion es mas complejo
por la construccion y equipamiento
de la torre de contacto que requiere.

Flexibilidad
de la
operacion.

Ambos soportan variaciones de
caudal. Sin embargo, la absorcién
tiene un rango de variacion de
caudal mas amplio.

Confiabilidad
del proceso

La absorcion resulta mas eficiente
en la deshidratacion del gas.
Aunque la tecnologia de inyeccion
también logra cumplir con las
especificaciones técnicas para su
transporte.

Complejidad
de operacion
del proceso

La tecnologia de inyeccioén, al tener
una mayor cantidad de equipos
tiene cierto grado de complejidad.
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Requerimient
o de personal

Para ambos procesos se requiere
personal capacitado en el area y
operarios técnicos.

Disponibilida
d de
repuestos

Como la Planta Sébalo al
encontrarse en un area alejada no
tiene la disponibilidad de acceder a
repuestos, por lo que
independientemente del proceso
tendrd las piezas de repuestos en
almacenes y en caso de equipos
tendran su respectiva garantia y/o
arreglo de equipos con su personal.

Produccion
de ruido

Al tratarse de una planta de
tratamiento y acondicionamiento
del gas natural, los equipos
involucrados por su tamafio Yy
funcionamiento llegan a producir
elevados ruidos.

Por lo tanto se tendrd igual
puntuacion.

Huella de
carbono

En ambos procesos el vapor de agua
que se desprende tiene lugar en la
regeneracién del glicol. Pero, en la
absorcion se tiene el tanque flash,
donde el glicol rico que sale de la
torre de contacto ha arrastrado
trazas de gas, y este puede ser
aprovechado y usado como
combustibles, sin embargo en
algunas ocasiones dicho gas es
directamente eliminado mediante
venteo a la atmosfera,
desprendiendo gases como CO; y
CoO.

Fuente: (Elaboracion propia, 2019)




En resumen, la evaluacion de alternativas queda de la siguiente manera:

Tabla 11-8 Llenado y Operacién de la Matriz
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A B C D E
PROCESO EVALUADO: | Calificacion c/5 D*A
ABSORCION FISICA POR .

0, =

# 1 % | TORRE DE CONTACTO 0=no ‘f"p_"ca gixcepto 0
(Rubros Evaluados) 1=deficiente renglones

3=adecuado 7.3,8.4,9.6
5=muy bueno | Y 10-3)

1 5 | APLICABILIDAD DEL 5 1 5
PROCESO

2 5 | GENERACION DE 5 1 5
RESIDUOS

4 15 | GENERACION DE
SUBPRODUCTQS CON 3 06 9
VALOR ECONOMICO O DE '
REUSO

5 10 | VIDA UTIL 5 1 10

7 30 | COSTO

7.1 Costo de inversion inicial 1

7.2 Costo de operacion y 3
mantenimiento

7.3 Sumar las casillas 7.1y 7.2 y
dividir el total entre 10. EIl

) 0.2 12

resultado anotarlo en la casilla
73D

8 5 | DISENO Y CONSTRUCCION

8.1 Criterios de disefio 5

8.2 Tecnologia ampliamente 5

probada
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8.3 Complejidad en la construccion
y equipamiento

8.4 Sumar las casillas 8.1C, 8.2Cy
8.3C y dividir el total entre 15. 0.87 4.35
El resultado anotarlo en la ' '
casilla 8.4D

9 | 20 | OPERACION

9.1 Flexibilidad de operacion

9.2 Confiabilidad del proceso

9.3 Complejidad de operacion del
proceso

9.4 Requerimiento de personal

9.5 Disponibilidad de repuestos

9.6 Sumar las casillas 9.1C, 9.2C,
9.3C, 9.4C y 9.5C vy dividir el 1 20
total entre 25. El resultado
anotarlo en la casilla 9.6D

10 | 10 | IMPACTO AMBIENTAL

10.1 Produccién de ruido

10.2 Generacion de gases de efecto
invernadero (huella de carbono)

10.3 Sumar las casillas 10.1C vy
10.2C, y dividir el total entre 10. 08 8
El resultado anotarlo en Ia '
casilla 10.3D
SUMAR LOS VALORES DE

11 | 100 | LACOLUMNAEY ANOTAR
EL RESULTADO EN LA
CASILLA 11E

11E 73.35

Fuente: (Elaboracion propia, 2019)



Tabla 11-9 Llenado y Operacion de la Matriz
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A B C D E
PROCESO EVALUADO: | Calificacion | c/5 D*A
ABSORCION FISICA POR :

0 , =

# % INYECCION 0=no f.;1p.llca ((;xcepto 0
(Rubros Evaluados) 1=deficiente renglones
3=adecuado 7.3,8.5,9.6
5=muy bueno | Y 10:7)
1 5 | APLICABILIDAD DEL 5 1 5
PROCESO
2 5 | GENERACION DE RESIDUOS 5 1 5
4 15 | GENERACION DE
SUBPRODUCTOS CON 5 1 15
VALOR ECONOMICO O DE
REUSO
5 | 10 | VIDAUTIL 3 0.6 6
7 | 30 | COSTO
7.1 Costo de inversion inicial 5
7.2 Costo de operacion y 3
mantenimiento
7.3 Sumar las casillas 7.1y 7.2 y
dividir el total entre 10. El
. 1 24
resultado anotarlo en la casilla
7.3D
8 5 | DISENO Y CONSTRUCCION
8.1 Criterios de disefio 3
8.2 Tecnologia ampliamente 3
probada
8.3 Complejidad en la construccion 3

y equipamiento




66

8.4 Sumar las casillas 8.1C, 8.2C y
8.3C y dividir el total entre 15. 06 3
El resultado anotarlo en la '
casilla 8.4D
9 | 20 | OPERACION
9.1 Flexibilidad de operacion
9.2 Confiabilidad del proceso
9.3 Complejidad de operacion del
proceso
9.4 Requerimiento de personal
9.5 Disponibilidad de repuestos
9.6 Sumar las casillas 9.1C, 9.2C,
9.3C, 9.4C y 9.5C vy dividir el
total entre 25. El resultado 0.84 16.8
anotarlo en la casilla 9.6D
10 10 | IMPACTO AMBIENTAL
10.1 Produccion de ruido
10.2 Generacion de gases de efecto
invernadero (huella de carbono)
10.3 Sumar las casillas 10.1C vy
10.2C, y dividir el total entre 10. 1 8
El resultado anotarlo en la casilla
10.3D
SUMAR LOS VALORES DE
11 1100 LA COLUMNA Ey ANOTAR
EL RESULTADO EN LA
CASILLA 11E
11E 82.8

Fuente: (Elaboracion propia, 2019)
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Segun la evaluacion realizada, la alternativa tecnoldgica para la optimizacion de la
Unidad de Ajuste de Punto de Rocio es el método de “Inyeccion”, con un puntaje de
82.8

Al operar la Planta de Tratamiento y Acondicionamiento de Gas Sabalo actualmente
con dicha tecnologia seleccionada, se constata su tecnologia utilizada. Entonces, para
realizar una optimizacién de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio se trabajara con
las variables, mediante la determinacion de los pardmetros éptimos en los que deberia
operar la presente Unidad, mediante la herramienta de simulacién de procesos Aspen
Hysys v8.8

2.4 DEFINICIONES DE CONDICIONES Y CAPACIDAD
2.4.1  Temperatura del gas de entrada

A presion constante, el contenido de agua en el gas de entrada aumenta con el
incremento de la temperatura, mostrando que la eficiencia de la planta es

escencialmente sensible a la temperatura del gas que ingresa a ella.

Por ejemplo: a 1000 psig y 80 °F el gas contiene 34 Ib de agua/MMSCF de gas, mientras
que a 1000 psig y 120 °F, éste traeria aproximadamente 104 Ib/MMSCF. A mayores
temperaturas, el glicol tendria que remover tanto como 3 veces mas para tener el gas

dentro de especificacion.

Temperaturas del gas de entrada elevadas genera pérdidas de glicol y a temperaturas
bajas se pueden formar hidratos ademas de provocar una mayor viscosidad del glicol

ya que se genera una mayor peérdida de carga.
2.4.2  Presion del Gas de Entrada

A temperatura constante el gas puede contener més agua a medida que la presion
reduce, lo que deriva a su vez en una mayor inyeccion de glicol; por lo tanto, operando
la unidad con una mayor presion del gas de entrada reducira el contenido de agua en el
gas. Sin embargo, una presién muy elevada puede resultar en dafio a los equipos al

encontrarse muy cerca o sobrepasar la presion de disefio de los mismos.
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2.4.3  Caudal de gas de entrada

La cantidad de agua a remover aumenta si el caudal de gas de entrada aumenta, lo que
aumentara el glicol necesario a circular. Por ello, es importante tener recaudos para
realizar las transiciones de caudal lo méas paulatinas posibles ya que un aumento brusco

de caudal puede generar pérdidas de glicol por arrastre en la salida del gas.
2.4.4  Concentracion de glicol

El grado de deshidratacién que puede alcanzarse con glicol, depende principalmente
de la cantidad de agua extraida en el recalentador. Mientras méas seco sea el glicol,
mayor serd su poder de deshidratacion.

2.5 PROBLEMAS OPERACIONALES
2.5.1  Descomposicion térmica

Esto ocurre cuando el glicol es sobrecalentado, esto se debe a que la temperatura en el
regenerador se mantiene por encima de los 280°F o cuando se generan depositos de
sales que producen sobrecalentamientos localizados generalmente en los tubos de
fuego del regenerador. EI glicol se torna de un color oscuro cuando se encuentra

degradado y se vuelve acido.
2.5.2  Oxigeno en el sistema

El glicol en presencia de oxigeno se oxida facilmente, formando distintos acidos
corrosivos. Fuentes de oxigeno son tanques de almacenamiento de glicol abiertos, perdidas

en bombas y cafierias.
2.5.3  Valores anormales de pH

El glicol puede volverse acido con el uso diario, en particular si el gas de entrada

contiene grandes cantidades de HzS o CO..

Cuando el glicol se descompone térmicamente o cuando hay un ingreso considerable
de O, se forman compuestos acidos que tienden a bajar el pH y favorecer la corrosion
en el sistema. A pH por debajo de 5.5 sucede la autoxidacion del glicol que genera

perdxidos, aldehidos y acidos organicos tales como formico y acético.
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2.5.4  Contaminacion con sales

Marca la cantidad de cloruros inorganicos en el glicol, usualmente cloruro de sodio y
con menor frecuencia cloruro de calcio. La deposicion de sales en los tubos de fuego
reduce la transferencia de calor y promueve “puntos calientes” donde se localizan
fallas, como la degradacion del glicol, entre otros. La presencia de acidos organicos

puede generar también corrosion.
2.5.5 Presencia de hidrocarburos liquidos

Estos hidrocarburos pueden ingresar por arrastre con el gas. La presencia de
hidrocarburos favorece la formacion de espumas, la degradacion y las pérdidas de

glicol.
2.5.6  Acumulacion de lodos

Distintos tipos de particulas solidas suspendidos en el glicol pueden sedimentar dentro
del regenerador, si se encuentran en elevadas cantidades, generando un producto
abrasivo que puede causar corrosion en distintos puntos de la instalacion ademas de
favorecer la formacion de espumas. Para controlar esta situacion se debe mantener una

buena filtracion y asi lograr tener una baja concentracion de solidos en suspension.
2.5.7 Espuma

La presencia de espuma produce un aumento considerable en las perdidas de glicol por

arrastre en la misma.

La espuma se puede formar por la presencia de contaminantes como particulas solidas
o sales, inhibidores de corrosion o hidrocarburos liquidos. Para evitar la formacion de
espuma es necesario tener una excelente separacion de contaminantes manteniendo los
filtros en condiciones adecuadas y mantener un seguimiento de todos los parametros

de calidad del glicol en sus valores éptimos.
2.5.8 Presencia de CO2

Cuando la corriente de gas a deshidratar presenta concentraciones elevadas de CO>
incrementa el contenido de agua en la corriente de gas. ElI CO2es soluble en el glicol,
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por lo que estos gases deberdn ser removidos del glicol, ya que degradan el mismo
haciéndolo méas acido. Cuando el problema se presenta se lo puede controlar agregando

amina al glicol a fin de mantener el pH de la solucién entre 6 y 9.
2.6 DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS

2.6.1 Unidad de Ajuste de Punto de Rocio

Equipos principales:

> E-1 A/B/C, Intercambiador de Calor Gas-Gas

Es un intercambiador de casco y tubo que tiene tres carcasas en serie. Cada carcasa es
de 3.05 pie de didmetro y 49.87 pie de largo. Los tubos son de % ” (pulgadas) BWG
16. El calor intercambiado es 22 MMBtu/h. La presion de disefio de los tubos y el casco
es de 1395 psig.

Es una unidad de intercambio de calor compuesto por tres equipos, enfria el gas que
entra por el tubo con el gas proveniente del separador trifasico, que ingresa por la
carcasa. En los cabezales el intercambiador cuenta con boquillas de dispersion que se

utilizan para inyectar MEG.

Fig. 2- 2 Intercambiador de Calor Gas/Gas

Fuente: (Céspedes, 2019)
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> E-3 A/B, Intercambiador de calor Gas-Gasolina

Es un intercambiador de casco y tubo que tiene dos carcasas en serie. Cada carcasa es
de 0.85 pie de didmetro y 163.62 pies de largo. Los tubos son de % ” BWG 16. El calor

intercambiado es 2.4 MMBtu/h. La presién de disefio de los tubos y el casco es de 1395
psig.

Es una unidad de intercambio de calor compuesto por dos equipos, enfria el gas que
ingresa por el tubo con la gasolina proveniente del separador trifasico. En los cabezales

el intercambiador cuenta con boquillas de dispersion que se utilizan para inyectar

MEG. La gasolina circula por el lado exterior a los tubos y se precalienta.
> E-2, Chiller

Es un intercambiador evaporador de propano. El gas circula por un mazo de tubos
sumergido en propano liquido. El evaporador tiene 4.76 pies de didmetro y los tubos
son tubos en U de % ” BWG 14 de 19.68 pies de largo. El cabezal de los tubos tiene
una boquilla de dispersion para inyectar MEG. EIl evaporador tiene dos placas
deflectoras con las que choca el propano vapor antes de abandonarlo y una serie de
boquillas por las que se inyecta propano vapor directamente de la descarga del
compresor. Este equipo cuenta también con una bota de 0.98 pie de diametro y 1.64
pie de alto en la que se separa el aceite del compresor que pudiera haber arrastrado el
propano. La bota cuenta ademés con un serpentin. El calor intercambiado es de 3.7
MMBtu/h y la presion de disefio es de 1395 psig en los tubos y 250 psig en el

evaporador.
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Fig. 2- 3 Chiller

Fuente: (Céspedes, 2019)
> F-2, Filtro Separador de Gas de Salida

Es un filtro vertical con dos camaras, una camara inferior y otra superior. En la cdmara
superior se encuentran elementos ciclonicos fijos que no requieren recambio para
separar particulas liquidas y solidas. El recipiente es de 2.16 pies de diametroy 11.81

pies de longitud entre tangentes. La presion de disefio de este equipo es de 1395 psig.

Fig. 2- 4 4 Filtro Separador de Gas de Salida
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Fuente: (Céspedes, 2019)
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> V-2, Separador Bifésico

Es un separador bifasico que separa el gas y los hidrocarburos liquidos, luego el gas se

dirige al separador de frio y la gasolina va a la unidad de estabilizacion de gasolina.
> V-7, Separador Frio

Es un separador trifasico horizontal, alimentado con la corriente de gas proveniente del
separador bifasico, separando gas, gasolina y MEG, este Gltimo mediante una bota que
presenta en la parte inferior, separando de esta manera el MEG que fue inyectado
previamente en el proceso. Tiene un demister en la salida del gas y un coalescedor que
favorece la separacion de fases en la entrada. El recipiente es de 4.92 pies de diametro
y 30.18 pies de largo. La bota, que cuenta con un serpentin, es de 2.95 pies de diametro
y 3.77 pies de alto. La presidn de disefio del equipo es de 1395 psig.

Fig. 2- 5 Separador de Frio

Fuente: (Céspedes, 2019)
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2.6.2 Unidad de Regeneracion MEG
Equipos principales:
> V-101, Separador Flash de MEG

Es un recipiente horizontal de 15.75 pies de longitud y 4.26 pies de didametro. En este
separador el glicol que ha sido precalentado se separa del vapor y los hidrocarburos
liquidos que contiene. Cuenta con un coalescedor vertical que separa al recipiente en
dos partes aproximadamente iguales, y facilita la separacion de las dos fases liquidas.

La presion de disefio es 120 psig.
> TK-150, Tanque de Almacenaje de MEG

Esuntanque de 11.48 pies de alturay 11.48 pies de didmetro, disefiado para una presion
de blanketing de 0.16 psig. Almacena el MEG y manda una cantidad de glicol de

reposicion al circuito de deshidratacion.
> F-101 A/B, Filtros de Particulas de MEG

Se trata filtros verticales de 0.98 pies de diametro y 3.61 pies de longitud. Cada uno
estd equipado con 12 elementos filtrantes con una retencion de particulas de 0.16 pies
y una valvula de alivio téermico. Estan disefiados para filtrar un caudal operativo de 25

GPM. La presion de disefio es 120 psig.

El uso de filtros de particulas es un factor importante a la hora de evitar distintos tipos
problemas operativos, como puede ser el desgaste de las bombas, taponamiento de los
intercambiadores de calor, por eso se recomienda mantener una baja concentracion de
solidos. A medida que se van reteniendo sélidos la pérdida de carga aumenta y es

entonces necesario realizar una limpieza de los mismos o reemplazarlos.
> F-102 A/B, Filtros de Carbon Activado de MEG

Se trata filtros verticales de 2.16 pies de didametro y 4.26 pies de longitud. Cada uno
estd equipado con 6 elementos filtrantes y una valvula de alivio térmico. Estan

disefiados para filtrar un caudal operativo de 8 GPM. La presion de disefio es 120 psig.
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El filtro de carbon activado se utiliza para remover las impurezas disueltas como
hidrocarburos liquidos, esto logra que el glicol se mantenga con una mejor calidad y

sin demasiados contaminantes.

Los filtros cuentan con un indicador de presion diferencial y se deben cambiar los

mismos cuando el manodmetro de presién diferencial marque entre 10 a 15 psi.
> F-103 A/B, Filtros Canasta de las Bombas de Inyeccion de MEG

Son filtros de 0.65 pies de didmetro y 1.31 pies de longitud con una retencion de
particulas de 0.16 pies. Cada uno filtra un caudal de 24.5 GPM. La presion de disefio

es 1395 psig. Remueve particulas que puedan estar presentes en la corriente de glicol.
> P-101 A/B, Bombas de Inyeccion de MEG

Son bombas reciprocantes de una etapa, con motor eléctrico. Cada una bombea un
caudal de 24.5 GPM a 1350 psig. Envian el glicol regenerado a la Unidad de Ajuste de
Punto de Rocio para su inyeccion en los intercambiadores de calor.

> P-150 A/B, Bombas de Reposicion de MEG

Son bombas horizontales de cavidad progresiva, con motor eléctrico. En operacion

normal bombean 4 GPM a 40 psig en la descarga.

> E-101/H-101/T-101, Intercambiador MEG-MEG / Regenerador de MEG
/ Columna del Regenerador de MEG

Estos tres equipos se encuentran integrados en una sola unidad. La columna del
regenerador de MEG T-101 se halla montada sobre el regenerador H-101, de modo que
éste Ultimo actda como el reboiler de la primera. En el tope de la T-101 se ha instalado
un serpentin que actla como condensador parcial. El objetivo es remover el agua

contenida en el glicol rico, mediante la entrega de calor por el hot-oil.

En el regenerador de MEG H-101 se encuentran dos serpentines de 2” de didmetro por

los cuales circula hot-oil. Cada serpentin tiene una longitud total de 225.72 pies.

El intercambiador MEG-MEG E-101 se ubica debajo del regenerador H-101, y recibe
de éste al glicol regenerado por rebalse. Esto implica que el H-101 opera siempre
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inundado. El glicol frio circula por el intercambiador MEG-MEG E-101 a traves de un
mazo de 104 tubos en U de % ”, intercambiando 1.14 MMBTU/h. El glicol regenerado

abandona el E-101 por la zona inferior del mismo.

La columna del regenerador T-101 tiene un didametro de 0.51 pies y una altura de 15.62
pies. La presion de disefio de la torre es hidrostatica y la del serpentin es 120 psig. El
regenerador de glicol H-101 mide 4.26 pies de diametro y 20.83 pies de longitud; el
serpentin que se encuentra en su interior esta disefiado a 85 psig. El intercambiador
MEG-MEG E-101 mide 19.68 pies de longitud y 1.64 pies de didmetro. Sus tubos estan
disefiados a 120 psig.

Fig. 2- 6 Unidad de Regeneracion MEG

Fuente: (Céspedes, 2019)



CAPITULO III

DESARROLLO DEL MODELO DE
SIMULACION
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HYSYS es un simulador de procesos termodindmico en el cual todas las aplicaciones
necesarias funcionan en un ambiente de simulacion integrado dentro de una estructura
comun. Una estructura elimina los procedimientos de prueba y error que se presentan
cuando los requerimientos para los modelamientos de un proceso no pueden ser
manipulados dentro de un solo paquete 0 modelo, pues en tal caso se debe recurrir a
una segunda utilidad y desarrollar alli las tareas necesarias para obtener la informacion
adicional. A menudo los datos adquiridos en esta segunda aplicacion tendran un

impacto sobre el primer modelo y por lo tanto el modelo debe repetirse.

La simulacion debe iniciar con la construccién de un modelo conceptual, mediante el
cual se determinen los requerimientos basicos del proceso, como equipos, corrientes
de materia y energia, accesorios, etc. Basado en el disefio conceptual, se procede a la
construccion de un modelo en estado estable que debe ser ajustado apropiadamente
para que simule el proceso con la mayor exactitud posible; este ajuste se realiza
utilizando los datos de campo. Una vez ajustado el modelo, se procede a determinar las
condiciones Optimas de operacién; y una vez que se ha establecido el modelo, se usan
datos reales del proceso para hacer estudios, resolucion de problemas o incluso
optimizacion del proceso. Si un cambio en una etapa del proceso de disefio afecta los
datos comunes, la nueva informacién se hace inmediatamente disponible a todas las
otras aplicaciones sin necesidad de realizar transferencia manual de datos bajo ninguna

circunstancia.
3.1 MODELO TERMODINAMICO

El simulador esta constituido por paquetes o0 modelos termodindmicos y fisicos, que se
utilizan en los célculos de equilibrio para determinar el nimero de fases coexistentes,
su composicion y su cantidad, a unas condiciones dadas de presion y temperatura. Los
modelos disponibles en el simulador incluyen ecuaciones de estado, modelos de

actividad, métodos empiricos, modelos de presidn de vapor y métodos miscelaneos.
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3.1.1 Ecuacion de Estado Peng-Robinson PR

Esta ecuacion se utiliza para resolver en forma rigurosa, cualquier sistema de una, dos
o tres fases, con alto grado de eficiencia, precision y confiabilidad. Aplica a una gran
variedad de sistemas, desde criogénicos hasta de alta temperatura, para sistemas de
yacimientos a alta presion y un amplio rango de condiciones (temperatura hasta de
-456°F y presion hasta de 15 000 psia). La ecuacion permite realizar calculos flash
riguroso en tres fases para sistemas acuosos que contienen glicoles, asi como para
sistemas que contienen otros hidrocarburos o no hidrocarburos en una segunda fase

liquida.

3.2 CONSIDERACIONES Y SUPOSICIONES TOMADAS PARA
REALIZAR LA SIMULACION

Para la simulacion se toman en cuenta las siguientes consideraciones:

v Las normas bolivianas aceptan un gas de venta hasta con 5.93 IbH.O/MMPC
de gas. Por lo que se utiliza este criterio como méximo permisible a la salida
del gas.

v Las composiciones de las corrientes de entrada de gas y del glicol se toman de
los datos proporcionados por la Vicepresidencia de Contratos, Administracion
y Fiscalizacion (VPCAF) de YPFB.

v El gas de entrada no contiene cantidades representativas de gases acidos.

v El separador bifasico sera utilizado como artificio para reemplazar el uso de
filtros, ya que el simulador no cuenta con estos equipos como tal.

v Se trabaja con el modelo termodinamico de Peng Robinson.
3.3 CONDICIONES DE OPERACION
3.3.1 Variables de operacion actual

Los datos de operacion actual que se presentan a continuacion corresponden a un tren

de procesamiento de Gas Natural.
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Tabla I11-1 Variables de Operacion Actual de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio

Variable Valor

Caudal de Gas (MMSCFD) 200
P (psig) 1040
T (°F) 99.9
Flujo de glicol (GPM) 25
Concentracién de MEG pobre (%) 77
Concentracion de MEG rico (%) 73

1.14

% Agua Removida (IbH,O/MMPC)

Fuente: (Céspedes, 2019)

Tabla 111-2 Variables de Operacion Actual de la Unidad de Regeneracion MEG

Variable Valor
Flujo de glicol (GPM) 25
P (psig) 10
T(°F) 245
Concentracién de MEG pobre (%) 7
73

Concentracion de MEG rico (%)

Fuente: (Céspedes, 2019)

E-2-A/B
Variable Valor
Flujo de Propano (GPM) 45
P (psig) 35
T (°F) 13

Fuente: (Céspedes, 2019)

Tabla I11-3 Variables de Operacién Actual de la Corriente de Propano en el Chiller
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3.3.2 Control de Calidad del Glicol

El control de calidad que se realiza el MEG consiste en la determinacion de la
concentracion y pH de glicol pobre y rico, el porcentaje de amina que arrastra el glicol

y la presencia de hierro y cloruros (que principalmente no se encuentra).
La reposicion de MEG al mes es de 35.32 pie® (1 m®), este valor considera las siguientes
pérdidas:

> Pérdidas en el venteo de vapor de agua, a la salida de la columna de
regeneracion de MEG.

> Pérdidas en los filtros de particulas y de carbén activado.



A continuacion, se observa el control de calidad realizado al glicol en el Gltimo mes del afio 2019:

Tabla I11-4 Control de Calidad de Glicol en la Planta Sabalo de Diciembre de 2019

81

Fecha Conc_entracién pH Glicol % Amina Higrro Total Clcglrigglos Conce_ntrac_ién pH Glicol
de Glicol Pobre Pobre Glicol Pobre | Glicol Pobre Pobre de Glicol Rico Rico

30/12/2019 76.95 10.63 7.30 73.81 8.26
29/12/2019 77.44 10.66 7.20 74.75 8.28
28/12/2019 78.12 10.43 7.00 75.25 8.17
27/12/2019 77.91 10.47 7.40 74.96 8.20
26/12/2019 78.56 10.43 7.30 75.15 8.15
25/12/2019 78.10 10.47 7.30 74.89 8.20
24/12/2019 77.89 10.39 7.10 74.57 8.11
23/12/2019 78.18 10.47 7.20 75.09 8.17
22/12/2019 77.50 10.46 7.30 74.68 8.15
21/12/2019 77.97 10.55 7.30 74.89 8.22
20/12/2019 78.50 10.40 7.20 75.04 8.06
19/12/2019 78.70 10.54 7.20 75.08 8.22
18/12/2019 77.92 10.71 7.30 74.35 8.34
17/12/2019 77.22 10.54 6.90 73.69 8.18
16/12/2019 77.28 10.51 7.00 75.58 8.19
15/12/2019 77.40 10.48 74.74 8.15
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Fecha Conc_entracién pH Glicol % Amina Higrro Total Clcg)lrilégf)s Conce_ntrac_ic’)n pH (_Slicol
de Glicol Pobre Pobre Glicol Pobre | Glicol Pobre Pobre de Glicol Rico Rico
14/12/2019 77.96 10.34 74.55 8.08
13/12/2019 78.61 10.32 76.38 8.02
12/12/2019 78.48 10.42 7.40 75.35 8.21
11/12/2019 78.76 10.39 7.40 76.46 8.24
10/12/2019 77.67 10.52 7.30 76.18 8.19
9/12/2019 77.63 10.53 7.30 74.21 8.19
8/12/2019 77.55 10.60 7.30 74.13 8.16
7/12/2019 77.11 10.59 7.30 73.57 8.09
6/12/2019 77.00 10.57 7.30 73.17 8.10
5/12/2019 77.54 10.60 7.00 74.22 8.07
4/12/2019 77.50 10.53 7.60 74.54 8.00
3/12/2019 77.15 10.65 7.70 74.20 8.10
2/12/2019 76.35 10.60 7.50 73.44 8.11
1/12/2019 76.92 10.54 7.60 74.08 8.07

Fuente: (Cazén, 2020)

Como se aprecia en la tabla anterior, la concentracion del glicol pobre se mantiene en alrededor de 77 % y el glicol rico en 73%,
con un pH de 10 y 8 respectivamente, donde se mantiene un pH basico, ya que si este disminuye se vuelve acido y se da la
autoxidacion del glicol, ademas de contribuir a la formacion de compuestos corrosivos, que pueden presentar problemas en el

sistema.



83

Fig. 3- 1 Muestras de Glicol Rico y Glicol Pobre de los 3 Trenes de Tratamiento de

Gas de la Planta Sabalo

Fuente: (Sabalo, 2020)

Fig. 3- 2 Determinacion de Concentracién de Glicol mediante KARL FISHER
COULOMETRICO
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Fuente: (Sabalo, 2020)



Fig. 3- 3 Medicion de pH del Glicol

Fuente: (Sabalo, 2020)

Fig. 3- 4 Toma de muestras de Glicol

Fuente: (Sabalo, 2020)
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3.4 CALCULOS PRELIMINARES PARA DETERMINAR LA TASA
OPTIMA DE CIRCULACION DE MEG

DATOS
Q Tasa actual de MEG - gal de MEG/h
F Tasa de flujo de Gas 200 MMPCD
I Contenido de agua de Entrada | 57.0426 | Ib H.O /MMPC
@) Contenido de agua de Salida 5.93 Ib H:2O0 /IMMPC
G Proporcion de glicol por agua 3 gal de MEG/Ib de H20
Nota.-  La proporcion de galones de MEG por cada libra de agua a ser absorbida

oscila entre 2 - 5 gal de MEG/Ib de HO.
Normalmente recomendado 3 gal de MEG/Ib de H>O a ser absorbida.
El valor de O (Contenido de agua a la salida del gas) es el valor maximo

permitido por norma, de 5.93 Ib de H,O/MMPC

1.- Determinacion de la tasa de eliminacién de agua

_ Fx(I-0) ]
w==—"-75 (3-1)

dia

Fuente: (EPA, 2003, pag. 6)

W= 42594 IbH20/h

2.- Célculo de tasa minima de circulacion de glicol (gal/hr)

Lmin=W *G (3-2)
Fuente: (EPA, 2003, pag. 6)

Lmin= 1278 gal MEG/h
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3.- Célculo de tasa 6ptima de circulacion de glicol

La tasa de dptima de circulacion de glicol oscila entre 10 - 30% por encima de la tasa

minima de circulacion.

% deseado de sobre circulacion 15 %
Lopt = Lmin * %deseado (3-3)

Fuente: (EPA, 2003, pag. 6)

Lopt= 1469 gal MEG/h

Realizando una comparacion con la tasa actual que estd circulando actualmente, se
observa que se estd trabajando de forma excedente 31 gal de MEG/h. Lo cual se
demostrard mediante un proceso de simulacion virtual en el software Aspen Hysys,
determinando los parametros mas Optimos de operacion de la Unidad en estudio,

enfocado principalmente a la optimizacion de consumo de glicol.
3.5 DESARROLLO DEL MODELO DE SIMULACION

La simulacion se realiza de un solo tren de tratamiento, debido a que los tres trenes son
iguales tanto en capacidad y equipos. En primer punto se hizo correr el programa con
los datos de operacion actual y la descripcion a continuacion corresponde a los nuevos

valores optimizados.

A continuacién, se realiza la descripcion de los pasos realizados para llevar a cabo la

simulacion del proceso:
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. Abrir el simulador ASPEN HYSYS v8.8 y se seleccionar un nuevo caso de

estudio.

(maspentech

Aspen HYSYS

ome | View

Customize  Resources Search aspenONE Exchange
% Cut G TT % Methods Assistant & Map Components @ [ Hypotheticals Manager Ei E & Associate Fluid Package @ q
E3Copy~ & Ap Reactions L4 update Properties B Convert [ efinitions~
Component _ Fluid = Petraleum Qil anvert to Aspen | PVT Laboratary
[ Paste Utts " Packages L User Praperties ssays | Ok Remove Duplicates Manager Refining Assay 2] Options FeE | (e
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o Se ingresa a la zona de trabajo PFD, se afiade la corriente de alimentacion,

correspondiente al Gas Natural que se va a tratar introduciendo la composicion en

fraccion molar y las condiciones de caudal, presion y temperatura.
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E \ Taols | Stream Label s |
F‘ Material Stream: ALIMENTACION - O x
lar a» | Energy Savings: MW [ %) -
[ | Workbook » | + Worksheet | Attachments | Dynamics |
Worksheet Stream Name ALIMENTACION Vd

Conditions Vapour / Phase Fraction 1,0000
Properties Temperature [F] 110.0
Compasition Bressure [psig] 995,0
Oil 8 Gas Feed 412 Fioyy [MMSCED] 200,0
;E\:,;T:‘Z“m A5 | |\ tass Flow [Ibfhr] 4,758e+005
User Variables | | Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 2522
Motes Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,650e+004
# Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 36,19
. Normalized Yields | jeat Figw [Bru/hr] -8,017e+008
ALIMENTACION Lig Vol Flow @Std Cond [USGPM] 1,033e+006
Fluid Package Basis-1

Utility Type

[ ] e T
{F’ Input Compaosition for Stream: Material Stream: ALIMENTACION - O x
MoleEraction ~Composition Basis
Methane 0.8664 @ Mole Fractions
Eline 0.0631 () Mass Fractions
Propane 0,0229 o _
i-Butane 0,0043 () Lig Vialurne Fractions
n-Butane 0,0069 ) Mole Flows
i-Pentane 0,0030
n-Pentane 0,0022 () Mass Flows
i 0.0026 © Liq Volume Flows
n-Heptane 0,0017
n-Octane 0,0008
n-Monane 0,0003 ~Compasition Controls
LoF 0.0203 [ Erase l
Mitrogen 0,0044
H20 0,0012
EGlycol 0,0000 [ Equalize Compaosition l
[ Cancel l
Normalize Total  1,0000 | OK |




. Flujo molar y flujo masico de la corriente de alimentacion, y su contenido de

agua.

CompMaleFlow
Methane 19022,8589
Ethane 1385,5967
Propane 502,8552
i-Butane 94,4226
n-Butane 151,5153
i-Pentane 65,8762
n-Pentane 50,5051
n-Hexane 57,0927
n-Heptane 37,3299
n-Octane 17,5670
n-Nonane 6,5876
co2 445,7625
H20 26,3505 I
EGhycal 0,0000

21960,9387 Ibrmole/

(= Input Compaosition for Strearm: Material Stream: ALIMENTACION

-Composition B

1[0l

= Input Composition for Stream: Material Stream: ALIMENTACION

CompMassFlow

() Mole Fractig
Methane 305179.4259
() Mass Fractiq|| Ethane 41664,4266
B liq Volume Fropane 22174,2320
i-Butane 54881758
@ Mole Flows ||| n-Butane 8806,6076
. i-Pentane 4752,9985
L Mass Flows |||\ pantsne 3643,0655
(3] Liq Volume n-Hexane 4920,0931
n-Heptane 3740,6096
- n-Octane 2006,6972
~Compasition Q|| 1 Nonane 844,9153
co2 19617,7191
| Nitrogen
H20

Equalize EGTycol

27
474,7030
0,

Normalize

Total  426021,1211 Ib/hr

- Composition B

() Mole Fractio|
() Mass Fractio|
_) Lig Volurme A
) Mole Flows
(@ Mass Flows

() Lig Volume A

-Compaosition Cd

E

Equalize C

C

1§l

I

o La Unidad de Ajuste de Punto de Rocio en cada tren esta dividida en dos sub-

trenes para la deshidratacion del gas, que procesan el 50% de la produccién de cada

tren. A continuacion, se realiza la descripcion de un subtren.

Flowsheet Case (Main) - Solver Active « | Workbook

+| BB Tee: TEE-100

ALIMENTACION

Design ‘ Rating I Worksheet I Dynamics |

Design Name TEE-100

Connections
Parameters

User Variables
Motes Inlet
ALIMENTACION -
—_—

Fluid Package

Basis-1 M

Outlets
Sub Tren A
——>
Sub Tren B
— << Stream >>
>
—>

.
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. El MEG se une con la corriente de Gas Natural del Sub Tren A, para su ingreso
a los intercambiadores de calor (3 intercambiadores de calor gas/gas y 2

intercambiadores de calor gas/gasolina), con valores de presion, temperatura, caudal y

composicion.

S |

;ren CAS

> TREN
A

———]

MEG

Al
B Material Strearm: MEG A _ ] e pdies Zstream Analysis ™ £a7 Pressure Relief

EIEqulpment Design™ ﬁ. Depressuring

Waorksheet | Attachments | Dynamics ‘ er  |¥Model Analysis™ L, Flare System

Cancel

I Delete ] [ Define from Stream... ] <

a [ m ] »

Worksheet Stream Name MEG A1 palysis Safety Analysis
Conditions Vapour / Phase Fraction 0.0000 changers - Unknown: 13 OK: 0 Risk 0 @)
Properties Temperature [F] 1421
Compasition Pressure [psig] 993.0
Oil & Gas Feed -
Petroleum Assay Molar Flow [MMSCFD] 0.8502 [ Input Compasition for Stream: Material Stream: MEG A1 - O X
¥ Value Mass Flow [Ib/hr] 3708
User Variables Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 6,841 MassFraction - Compasition Basis
MNotes Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,563e+0053 Methane 0,0000 ) Mole Fractions
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] -8,270 Ethane 0.0000 R —
Normalized Yields| | eat Flow [Btu/hr] 14596007 ||| propane 0.0000
Lig Vol Flow @5td Cond [USGPM] 6714 i-Butane 0,0000 _) Liq Volume Fractions
Fluid Package Basis-1 n-Butane 0,0000 © Mole Flows
Utility Type i-Pentane 0,0000 .
n-Pentane 0,0000 ) Mass Flows
ihiexne 0.0000 ©) Liq Volume Flows
n-Heptane 0,0000
n-Octane 0,0000
n-Nonane 0,0000 -Compasition Controls
Nitrogen 0,0000
H20 0,2300
EGlycol 0,7700 Equalize Compaosition
4 m
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. La corriente de Gas Natural y MEG, se divide en 2 para ingresar a los

intercambiadores de calor gas/gas y gas/gasolina.

La corriente ingresa a los intercambiadores de calor gas/gas por los tubos y por la

coraza la corriente de gas de salida del filtro, con sus pardmetros de caida de presion.

[ Heat Exchanger: E-1-A ] X
Dynamics  View  Customize  Resources
[ ocess Utility Manager [ active | E E' Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous Shell&Tube
J
Jdjust M On Hold i
ust Manager R e e | | Desion Tube Side Inlet Neme  E1-A Shell Side Inlet
uid Package Associations o Connections =
| GAI06/G - | Gasat1 -
Simulation i Solver = Sul Parameters I —
Capital: ___USD Utilities: ___ USD/Year (D Ej Specs _— -~
— User Variables L =
Flowsheet Case (Main) - Solver Active - | Werkbook j Notes
—
GA Tubeside Flowsheet Shellside Flowsheet
1Q 5 .
da ¥ Case (Main) Case (Main)
- T = -
1 Tube Side Outlet Shell Side Outlet
- Switch streams -
A [Grnew =
iG1 Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
¥ | Basis-1 - | gasis-1 -
-“) ~Canvert 1o Rigarous Model
Vou can replace any simple exchanger mode! by a fully rigorous model in your simulation defining a
1 geometry by sizing or by direct specification via input or by importing a prepared file.
GpsA3 Size Exchanger | | specify Geometry
A
/Ge_
=falC
‘ | Delete [ Not Solved [lignerec
<
< m ]
Dynamics View Customize Resources [ Heat Exchanger E-1- o X
rocess Utility Manager [\ Active | '?73‘ g Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous ShellaTube |
CRERRt Geg T On Hold Design - Heat Exchanger Model - Heat Leak/Loss
N Workbook Re
uid Package Associations " ) N N
——— 5| &mm © Connections | Simple Weiahted - ® Nene © Extremes ) Propertional
Capital: USD Utilities: usDrvear D | Specs T —
- - User Variables
Flowsheet Case (Main) - Solver Active - | Workbook | ||~ verall UA BofF ] P
— SHELL-SIDE TUBE-SIDE
GA Specified Pressure Drop [psi] 8,100 1336
1Q
GIG
Pass Name Intervals | Dew/Bubble Pt Step Type Pressure Profile
GA 10 G/G-GA IQ G/t 5 7 Equal Enthalpy Const dPdH
GasA1-Gash2 5 7 Equal Enthalpy Const dPdH
J ~Conert to Rigorous Madel
| A GasA2 You can replace any simple exchanger model by a fully rigorous model in your simulation defining a
a1 geometry by sizing or by direct specification via input or by importing a prepared file.
Y Size Exchanger | [ Specify Geometry
bR/
GasA3
A
|
fGe_
-_-E-‘u&_}
| | Delete [ Not Solved [ Ignored
<
[ m 1 L
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La corriente ingresa a los intercambiadores de calor gas/gasolina por los tubos

y por la coraza la corriente de gasolina de salida del filtro con sus parametros de caida

de presion.

ocess Utility Manager 10 Actve | (B Heat Exchanger: E-3-A o x
Ty 1 T enord Design | Rating | Worksheet | Dynamics | Rigorous Sheli&Tube
Lid Package Associations Workbaok - Rep
N Worksheet  [Name GAIQG/GS  GAIQG/GST GasolinaA1 GasolinaA2
Simulation 2| Sober * Conditions || Vpour 09913 09809 <empty> <empty>
Capital___ USD Utiities: __ USD/Year (D) “ B properties Temperature [F] 1108 50,00 <empty> <empty>
~ Case (Main) - Sofver Active | Workbook | Compesiion| | Pressure [psig] 9920 9854 <empty> <empty>
% PF Specs Molar Flow [MMSCFD] 12,10 12,10 <empty> <empty>
Mass Flow [Ib/hr] 25900004 259024004 <empty> <empty>
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1521 1521 <empty> <empty>
Molar Enthalpy [Btu/lbmale] 37516004 38332004 <empty> <empty>
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 3582 3431 <empty> <empty>
Heat Flow [Btu/h] -4,985e+007 -5,084e+007 <empty> <empty>
oy T o revoT
rocess Utility Manager {0 Active | [ Heat Exchanger E-3-A o x
disikianancy W on Hold w Design | Rating | Werksheet | | Dynamics | Rigorous SheligiTube
orkbook  Report]
iuid Package Associations e Desi
—— S — esign Tube Side Inlet Name  E-3-A Shell Side Inlet
Connections e 2l
Capitak USD Utilities: usbrvear (D “ i | GataGres - | GasolinaA1 M
Flowsheet Case (Main) - Solver Active | Workbook | Specs —_— <
User Variables e =
Notes
Tubeside Flowsheet Shellside Flowsheet
Case (Main) Case (Main)
A GasolinaA1 (—J_I_L >
oS A Tub Side Outlst Shell Side Outlet
[eaaerest - [Gasolia2 -
Tube Side Fluid Pkg Shel Side Fluid Pkg
| Bosis- 1 - | Basis-1 -
~Convert to Rigorous Model
Vou can replace any simple exchanger model by a fully rigorous model in your simulation defining a
geometry by sizing or by direct specification vis input or by importing  prepared file
Size Exchangsr | | specify Geometry
—_
GA
CH2
< [ Delete ] Not Solved [ Ignored
ocess Utility Manager [0 Active | E E [® Heat Exchanger £-3-A o x
disiianancy ) on Hold Workbook Repori] D25i9n | Rating | Workshest | | Dynamics | Rigorous Shell&Tube
luid Pack: A ti -
1€ Fackage Ausadtions Design Heat Exchanger Model ~Heat Leak/Loss
Simulation 5| soler 5
Connections - @ N ) Ext ) Proportional
[ e e () || g ponrecton | simple Weiahted ©® None remes ropartional
Flowsheet Case (Main) - Salver Active - | Workbook - ||| SP2c Weighted Model Inputs
User Variables
Motes Overall UA [Btu/F-hr] <empty> |
SHELL-SIDE TUBE-SIDE
Specified Pressure Drop [psi] 3,970 7,590
Pass Name Intervals | Dew/Bubble Pt Step Type Pressure Profile
GAIQ G/GS-GA Q.G 5 2 Equal Enthalpy Const dPdH
E?’—l GasolinaA1 Gasolinah1-Gasclina. 5 ~ Equal Enthalpy Const dPdH
/GS iﬁh{ - Convert to Rigorous Model
== = You can replace any simple exchanger madel by a fully rigorous madel in your simulation defining
geometry by sizing or by direct specification via input or by importing a prepared file.
GasplinaA2 Size Exchanger | | specify Geometry
—
GA
CH2
Delete [ Not Solved [ Ignored

|
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. Las corrientes de salida de los tubos de los intercambiadores de calor se unen

por un mixer para su posterior ingreso al chiller.

st Manager TTon Hold o — m@ TFlowsheet Summary o T Dals Pt | B Materil Strearrr Gos CH O -
uid Package Associations - ] nput Surge [\~ Optimizer
Simulation 5| Soiver ™ Summaries Analy;\! Warksheet | Attachments | Dynamics |
Capital: USD Utilities: UsDiYear (D || Energy Savings MW (%) (o ] || Excha Worksheet Stream Name Gas CH
- i Vapour / Phase Fraction 09690
Flowsheet Case (Main) - Solver Active - | Workbook -~ | + ConcHion: e
Praperties Temperature [F] 085
Campasition Pressure [psig] 9529
g"‘&f“ F:“ Molar Flow [MMSCFD] 1009
1 KEV'G‘ SUM AS2Y || Mass Flow [Ib/he] 2,1662+005
GasAd alue
{ User Variables | | Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 1268
A Notes Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,874e004
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 3354
Normalized Yields | ot Flow [Btu/hr) ~4,290e+008
—| Liq Vol Flow @Std Cond [USGPM] 52112005
Gas 5
ch Fluid Package Basiz-1

1Q
G/GS

— —
GA GasolinaAl

CH2

Utility Type

[ Delete

| [ ememomsmeam. |

o La corriente GAS CH se une con el MEG para el ingreso al chiller, por los tubos

donde se realiza la refrigeracion con propano por la coraza. Con las condiciones de

presion, temperatura, caudal y composicion de glicol y propano.

TTETT Oy TTarTa e T e

SIS TrPrETrETET
EH B Material Stream: MEG A -
fjust Manager WonkHed  —] o - - * [l
Lid Package Assodiations Workh I orksheet [ Atiachments | Dynarmics | Ll Flare System
Simulation 5| Soher & e Stream Name MEG A2 Safety Analysis
Capital ___USD Utilities ___USD/Vear Conditions Vapour / Phase Fraction 00000 DK O Risk 0 @, | ¥
= T Properties Temperature [F] 1421 ‘
Composition Pressure [psig] 993,0
g"‘&f“ F;"d Molar Flow [MMSCFD] 04787 || B Input Composition for Stream: Material Stream: MEG A2
Siroleum 2553y | | Mass Flow [Ib/hr] 2088 .
K Value ~Compositian]
User Variables | | 5td Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 3.852 MassFraction
Notes Molar Enthalpy [Btu/lbmale] -15632+005 ||| Methane T © Mole Fraq]
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] -8,270 Ethane 0,0000 @ Mass Frad
Normalized Yields |eat Flaw Btuhr] _8214e-006 ||| Propane 0,0000 .
) i-Butane 0,0000 2 Liq Volum
Liq Vel Flow @5td Cond [USGPM] 3780 :
P Fluid Package Basis-7 ||| "-Butane 00000 © Mole Fiow
as e i-Pentane 0.0000
o .
CH GA Utility Type n-Pentane 0.0000 © Mass Fioy
———
= CHILLER ﬁ n-Hexane 0,0000 © Liq Volum
A2 n-Heptane 0,0000
n-Octane 0,0000 )
n-Nonane 0,0000 rEaTrEsite
co? 0.0000 —
Nitrogen 0.0000
Heo 0,2200 -
EGlycol 0.7700 Equslizy
4 n
| Delete | [ Definefrom Stream.. | « | Total 10000
<] — ] 5 GastlinaAs
< >
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E
st Mianager W on Hold [E=I = O X Depressuring
Juid Package Assodations LU IS m lare System
Simuition 5| soner = Anayss |
Worksheet Stream Name PropanolA =
Copiteli ___USD Utiities: ___USD/¥ear (| congivons || Vapour / Phase Fraction 02050 | Risk 0 @, |
Flowsheet Case (Main) - Solver Active Wnrkb! ﬁ"’PE"'ES Temperature [F] 1370 || % Input Composition for Stream: Material Stream: PropanolA
iti 35.00
Tpsig] X
Oil & Gas Feed .
u;‘ra\e:; :;ay Malar Flow [MMSCFD) 2358 MoleFraction Compd]
e Mass Flow [Ib/hr] 1,142¢+004 | pycthane e @ Mol
User Variables | | Std Idea! Lig Vol Flow [USGPM] 45.00| {}| Ethane 0,0000 © mag
Notes Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -5.184¢-004 ||| Propane 10000
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 2140 ||| i-Butane 0,0000 lia
Normalized Vields | eat Fiow [Btu/hr] 134202007 ||| n-Butame 0.0000 ©O Mal
- Liq Vol Flow @Std Cond [USGPM] 4491 ||| i-Pentane 00000
Propanol A <] ¥ Om
P Fluid Package Basis-1 n :Emne 0,0000 lad
n-Hexane 0,0000
Utility Ty & O Li
A LER l ity Type n-Heptane 00000 i
n-Octane 0,0000
n-Nonane 0.0000 Compq
coz 0,0000
Nitrogen 0,0000
H20 0,0000
EGlycol 0,0000 &
-
GA
VL
‘ i L]
———— ————————————— (EaaaEs ]
[ belete | [ DefineiromStream.. |
v
< >
=
Dynamics  View  Customize  Resources [ Heat Bxchanger E-2-A - o X
rocess tility Manager Adive |
Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous ShelisTube
b voeee ) on Hola
uid Package Asseciations Werkpook e Design Tube Side Inlet Name  E-2-A Shell Side Inlet
Simulation G Soher Corzsinie [Ga cHiLLer - [ Propanala -
0 Parameters
Capital: ___USD Utilities: ___USD/Year specs
Flowsheet Case (Main) - Solver Active - | Workbook | | User Variables 1—|—r -y—l—r
— | | Notes
Tubeside Flowshest Shellside Flowsheet
Case (Main) Case (Main)
- -— T =
Propanol A Tube Side Outlet Shell Sids Outlet
GA | GavL M | PropanoGA -
CHILLER
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
| Basis-1 - | Basis-1 ~
PropanoGA
ropanc  Convert to Rigorous Model
You can replace any simple exchanger model by  fully rigorous model in your simulation defining a
geometry by sizing o by direct specification via input or by importing a prepared file.
—
GA Size Exchanger | [ Specify Geometry
Vi
< - ©ignored
IE o o ] »
[ Heat Exchanger: E-2-A — [u] X
Dynamics View Customize Resources
racess Utility Manager 100 Adtive | Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous ShellaiTube
djust Manager W77 On Hold Design ~Heat Exchanger Model ——————————— R L L —
Waorkbook R e,
luid Package Associations = Connections ) Extremes
Simulation - | Solver ™« Parameters
Capital: ___USD Uilites: __USDNVear (I ||| P - Weighted Mode! Inputs
— User Variables,
Flowsheet Case (Main) - Solver Active el otes [Overall ua (BtusF-hn 4.220e+005
SHELL-SIDE TUBE-SIDE
Specified Pressure Drop [psi] 3210 5.084
Pass Name Intervals | Dew/Bubble Pt Step Type Pressure Profile
4— - =
BrommoLA GA CHILLER-GA VL. 5 Equal Enthalpy Const dPdH
PropancLA-Propanat 5 17 Equal Enthalpy Const dPdH
GA
CHILLER ~Convert to Rigorous Model
You can replace any simple exchanger model by a fully rigoreus model in your simulation defining a
geometry by sizing or by direct specification via input or by importing a prepared file,
—
PropanoGA|
Size Exchanger | [ specity Geometry
-
GA
VL
<
= 2l m 1
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. La corriente de salida del chiller se dirige a una expansion del gas dado en la

vélvula Joule-Thomson, con una caida de presion de 20 psi.

-

T
o B Valve: vIv-IT1 - u] x

Flowsheet Case (Main) - Solver Active -« | W.

Design | Rating | Worksheet | Dynamics |

I
PropanolA

L

—
PropanoGA

GA GA
VL SP

Design

Connections

Delta P 20,0000 psi

D —

[Z] Use sizing methods to calculate Delta P

Parameters
User Variables
Notes

K

- [Japue

o La corriente ingresa al separador trifasico, separandose en Gas Natural,
Gasolina y MEG rico.
Capital: ____USD Utilities: ___USD/Vear (D | Energy [ 3Phase Separator: V-2-A - o X
Flowsheet Case (Main) - Solver Active - | Workbook | + Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |
& | s T
GasolinaA4 —_— B -

N

QA

A-MEG

Energy (Optional)
|aa

Vessel Fluid Package

| Bosis-1

Light Liquid
GasolinaA4

Heavy Liquid
| A-MEG

<

=

[ 3Phase Separator: V-2-A — m} X
m Rating | Worksheet | Dynamics
Worksheet | Name GA SP GasolinaAd GA F2 A-MEG
Conditions Vapour 09598 0,0000 1,0000 0,0000 <emp
Properties Temperature [F] 12,76 4030 4,030 4030 <emp
Composition Pressure [psig] 9278 927.8 9278 9278 <emp
PF Specs Molar Flow [MMSCFD] 1013 3,243 96,63 1460 <emp
Mass Flow [Ib/hr] 2,187e+005 1,5432+004 1,972e+005 6092 <emp
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1272 60,58 1200 1131 <emp
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,941e+004 -5,750e+004 -3717e+004 -1,572e+005 <emp
Malar Entropy [Btu/lbmole-F] 3313 2467 33,80 1271 <emp
Heat Flow [Btu/hr] -4,3852+008 -2,047e+007 -3,9442+008 -2,520e+007 -1567e+
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La corriente de Gas Natural ingresa a un filtro de particulas, posteriormente

mediante un reciclo ingresa por el lado de la coraza de los intercambiadores de calor

gas/gas.

Simulation G solver = Summat (5 Separator F-2-A o %
Capital: USD  Utilities: usorvear D || Energy |
Design | Reactions | Rating | Worksheet [ Dynamics |
Flowsheet Case (Main) - Solver Active - | Workbook | +
Design Name o
Connections | Inlets
Parameters. GAF2
User Variables << Stream 55
Notes
¥apour Quilet | GasA v
—_—
.
-« -
GasolinaA4 Energy (Optional) &
GasolinaA5
Vessel Fluid Package Liquid Outlet
[Basis-1 - | GasolinaAS

i 5 Recycle: RCY-14

Flowsheet Case (Main) - Solver Active - | +

Connections | Parameters | Workshest | Monitor | User Variables
Connections RCY-1A Basis-1 -
Notes
{ Inlet
ga Gisa2 (GasA 0007
161 -
==
/ / outer
GasA1 -
G4sA3
A
I
/G,
GasAx
(A < o, ] »
<
[ Separator: F-2-A O X

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |

Worksheet | pzme GA F2 GasolinaA5 GasA
Conditions Vapour 1,0000 0,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 4,030 4030 4030
Composition Pressure [psig] 9278 9278 9278
PF Specs Molar Flow [MMSCFD] 96,63 0,0000 96,63
Mass Flow [Ib/hr] 1,972e+005 0,0000 1972e+005
Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 1200 0,0000 1200
Malar Enthalpy [Btu/lbmole] -3717e+004 -1,572e+005 -3,717e+004
Moalar Entropy [Btu/lbmale-F] 33,80 -1271 33,80
Heat Flow [Btu/hr] -30442+008 0,0000 304424008
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La corriente de salida de gasolina del separador trifasico se une con las trazas

de gasolina retenidas en el filtro de particulas, para luego mediante un reciclo ingresar

a los intercambiadores de calor gas/gasolina por el lado de la coraza.

asA
> GA
VLV-JT1 SP
-2
Gasolinajpd
GasolinaAS
A-MEG
Fs
<
Capital, ___USD Utilities: __UsD/Year D) [["Eneray Savings T (5 Recyele: RCv-22

~

- a *
Flowsheet Case (Main) - Sohver Active - | +
Connections | Parameters | Worksheet | Monitor | User Variables
i — Connections. Name Fluid Package
GA GasolinaAl = _—
I Connections RCY-2A Basis-1 -
G/GS Notes -
l 1
GasflinaA2
A GasolinaA -
GiGS
3
>
‘ /)
-
GA GasolinaA1 -
CH2 -
———————GasblinaA3
v Delete | Continge |

Recycle Advisor |
|
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. La salida de gas de los intercambiadores de calor gas/gas del Sub Tren A se une
con la salida del Sub Tren B, para formar el GAS DE VENTA.

GAS DE VENTA

Temperature

98,30 | F

Pressure

903.5 | psig

Molar Flow

193.5 | MMSCFD

®

RCY-4A

GasAs

—
GasB5

—)

o La gasolina de los intercambiadores de calor gas/gasolina del Sub Tren A se

une con la gasolina del Sub Tren B, mediante un mixer para ingresar al separador V-7.

RCY-3A
Gas;hnaz‘-\31
Gaso‘l‘EBM ‘
RCY-3B
Gafolina
o Por la bota del separador V-7 se obtiene las trazas de MEG rico que se hayan

arrastrado, y se une con la corriente de MEG rico del separador trifasico, para luego

ingresar a la de Regeneracion de glicol, con ayuda de la herramienta Blank Sub-
Flowsheet, que permite abrir otra ventana en el simulador.
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STmulation T _Solver = Summanes
B 3 Phase Separator V-7 - O x
Capital: USD Utilities: usD/¥ear (D || Energy Saving
fi S Design | Reactions | Rating | Warksheet | Dynamics |
Design Name  y7
Connections | Inlets
Parameters GasolinaV7
:setr\/ariables << Stream >>
{ GasofinaA31 ot
GasolinaB31
Vapour
Eolina GasV7 -
_
GasolinaV7 —
Gas-VT
— Light Liquid
Gasolina-V7| —_—
Gasolina-V7 -
Energy (Optional) -
gy (Op
MEG-VT [ -
Heavy Liquid
Vessel Fluid Package
e | MEG-V7 -
| Bosis-1 -
- e
<
) Mixer: Mix-105 - o X E
Design | Rating | Worksheet | Dynamics |
Design Mame  MIX-105
Connections
Parameters 3
User Variables
Motes
> >
MEG RICO
—>>
Temperature | 6,393 | F
Inlsts ot Pressure 4199 | psig
A-MEG | mes Rico e Molar Flow | 2,922 | MMSCFD
B-MEG
MEGVT Fluid Package [
<< Stream >> |Easis-r e
MEG FLOW-1
s

El GAS DE VENTA, presenta los siguientes valores y composicion:

GAS DE VENTA

Temperature

98,30 | F

Pressure

903.5 | psig

Molar Flow

193.5 | MMSCFD

 —

—)

GAS
DE
VENTA

= Input Compaosition for Stream: Material Strearn: GAS DE VENTA

Methane
Ethane
Prapane
i-Butane
n-Butane
i-Pentane
n-Pentane
n-Hexane
n-Heptane
n-Cctane
n-Monane
co2
Nitregen
H20
EGlycol

MualeFraction

0,8835
0,0612
0.0198
0.0032
0.0045
0,0014
0,0009
0,0005
0,0002
0,0000
0,0000
0.0201
0.0046
0.0000
0,0000

-Compasition Basis|
@ Mole Fractions

) Mass Fractions
) Lig Volume Fra
) Mole Flows
) Mass Flows

() Lig Volume Floy

-Compasition Cont

Equalize Conf
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= Input Composition for Stream: Material Stream: GAS DE VENTA

CompMoleFlow
Methane 18770,2387
Ethane 1300,3737
Propane 420,5015
i-Butane 67,4401
n-Butane 96,3522
i-Pentane 30,2990
n-Pentane 19,4236
n-Hexane 11,1064
n-Heptane 3,3098
n-Octane 0.6467
n-Monane 0,1038
€02 427,7473
Nitrogen 97,0311
I-IZD 0,4444
EGlycol 0,0022

-Compaosition B
() Mole Fractig

() Mass Fractid
@ Lig Volume
® Mole Flows
() Mass Flows

() Lig Volume

- Compaosition C|

Equalize

= Input Compaosition for Stream: Material 5tream: GAS DE VENTA

CompMassFlow

Methane 301129,0641
Ethane 39102,1064
Propane 18542,8558
i-Butane 39198887
n-Butane 5600,3759
i-Pentane 2186,1059
n-Pentane 1401,4337
n-Hexane 957.1244
n-Heptane 331,6623
n-Octane 73,8713
n-Nanane 13,317
cecz 18825,0321
Nitrogen 2718,1309
H20 8,0052
EGlycol 0,1336

-Compaosition Basi
) Mole Fractiong

) Mass Fractiong

F) Lig Volume Frg
© Mole Flows
@) Mass Flows

(O Lig Volume Fid

-Composition Con

Equalize Co




Fig. 3- 5 Simulacion del Proceso de Deshidratacion del Gas Natural de un TREN

102

DESHIDRATACIGN
DEL GAS
NATURAL TREN-1

o
£

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
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Con la herramienta Blank Sub-Flowsheet, se agrega la corriente que va continuar,
MEG RICO. Y se hace clic en Sub-Flowsheet Enviroment.

tp Sub-Flowsheet Operation - Standard Sub-Flowsheet: FLOW-1 -

Connections | Parameters | Transfer Basis | Transition | Variables | Notes | Lock |

MName FLOW-1

Tag TPL1

~ Inlet Connections to Sub-Flowshest

Internal Stream

MEG-RICC

REBOILER
RepMEG
JoE]

MEG P
Q4

== ey **

External Stream

<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

~Qutlet Connections to Sub-Flowsheet

Internal Stream

Gases
GFP1
G FP2
GFC1
GFC2

Q2

VaporHz2O

G-F1
G-F2

External Stream
<empty> -
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

L C

Sub-Flowsheet Environment...

)]

Se observa la corriente de MEG RICO, con sus respectivos valores.

wE

MEG-RICO
Temperature | 6,393 | F
g | psig
MMSCFD

Pressure
Molar Flow

Utility Type

TISToTE FETOTITE
[ Active | E 1 [ Material Stream: MEG-RICO - m] X
77 on Hold ]

. Warkbook Reparts &1 ‘Worksheet ‘ Attachments I Dynamics |
: : Worksheet Stream Name MEG-RICO

I Solver = Summaris .

Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000

lities: ____ USD/Year () | Energy 5¢ Properties Temperature [F] 6393

HPL1) - Solver Active - | + goln;fgsitn;n . Pressure [psig] 4199

P'i | as :e Molar Flow [MMSCFD] 2922
ST A2 hass Flow (Ib/he] 1,220e+004
KValue
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 2265
Motes Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,572e+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] -12,56
Nermalized Yields | ezt Flow [Btu/hr] -5,0d62+007
Lig Vol Flow @5td Cond [USGPM] 2212
Fluid Package Basis-1




. Agregar un intercambiador de calor, por los tubos ingresa el MEG RICO.

o El MEG-RICO ingresa a un Calentador, con una pérdida de carga de 2 psi.

MEG-RICO

v
Jassociations - " Heat Exchanger: E-101 - o
b 5] Soer Summai
Usorver QD || Encrey | Rating | Worksheet | Dynamics |
| FLOW-1 (FPLD) - Solver Active | + o Tube Side Inlet Neme  E-101 Shell Side Inlet
MEG-RICO - MEG-P M
eters _ e
—_— <~
Tubeside Flowsheet Shellside Flowsheet
FLOW-1 (TPL1) FLOW-1 (TPL1)
EE
;I_L
Tube Side Outlet Shell Side Cutlet

Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
Basis-1 e Basis- 1 e

~Convert to Rigorous Model

You can replace any simple exchanger model by a fully rigorous model in your simulation defining a
geometry by sizing or by direct specification via input or by imparting a prepared file

[ Size Exchanger | [ specify Geometry |

B Heater: £-100 - o X
4@: Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |
Design Name E-100
Connections
Parameters
User Variables Inlet Energy
Notes
MEG RICO M ai -
> >
Outlet
MEG RR -
Fluid Package e —
Basis-1 M
o
RICO
>

en el glicol.

T £a BT T e T TrayTeT
Flowsheet o Toal iream Label = Hierardh Disnlay Onti Conditional Formatting
Sepa -8 e
Design | Reactions | Rating | Werksheet | Dynamics
Design Name  y-101
Connections | Injets
Parameters MEG RR
User Variables << Stream 5>
Notes -
Trm\}jr
Vapour Outlet | Gases -
uEG
#
_— >
-
< >
Energy (Optional) 2
Vessel Fluid Package Liquid Qutlet
Basis-1 - MEG FP v
. Jaiil

104

La corriente ingresa a un separador bifasico, para separar los gases arrastrados
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El glicol pasa por dos filtros de particulas.

B Separator: F-101-A - [=] X
nown: 13 OK: 0 Risk 0 ©.|

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics

Design Name  F101-A
Connections | Inlets
Parameters T
User Variables << Stream >>
Notes

-
e
VapourOutet | GFP1 < %
Be e
_— Fiofla
K
2
< ; oo %P
Energy (Optional) P
‘ hd MEG!
Vessel Fluid Package Liquid Qutlet
| Bosis-1 - | meG rp2 -
N -
o La corriente se divide por medio de una TEE.
B Tee TEE-100 o x
Design | Rating | Worksheet | Dynamics |
Design ~Splits -Maximum flow spec -
Connections Gases
Parameters Flow Ratios [£] Maximum flow on
User Variables| || MEG3 06667
Notes MEG FC1 03332
e
R
=
o iolar Flow_|
-
z
Be
Frofs  EF
-
s
MFEEG MEG1
[C] Warn on Negative Flow
N

o Un tercio de la corriente que ingresa pasa por dos filtros de carbén. Luego se
unen para ingresar al regenerador.

® N 0 |Rsko @] ]
Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |
; Name [

Design I F-102-A 3
Connections | Inets =
Parameters MEG FC1
User Variables << Stream 5
Notes

=
WGt
-
z
Fer
vz
Vapour Qutlet | G FC1 - A
et 9 -

ez
Energy (Optional)

Vessel Fluid Package Liquid Qutlet

| MEG Fe2

| gasis-1

L [ufoR
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[
Design | Rating | Worksheet | Dynamics
Design Name  MIX-101
Connections
Parameters >
User Varizbles
Notes
[EEE—-
—_ 3
Inlets
MEG3
MEG2

<< Stream >>

Outlet

| MEGC

Fluid Package

| Basis-1

o En los filtros de particulas y carbon activado se observa que el AP es menor a

12 psig.

[ Material Stream: MEG C - O X | B ma VEG - ul X
Worksheet | Attachments | Dynamics | Worksheet | Attachments | Dynamics ‘

‘Worksheet Stream Name MEG C Worksheet Stream Name MEG FP
Conditicns Vapour / Phase Fraction 0,0000 Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000
Properties I: ure [F] 1400 Propertie: I: uce [F] 1400
Compasition I Pressure [psig] 4129 Compasition Pressure [psig] 4159
Oil & Gas Feed e e MG CFD] 3953 e e Flow (MMVSCFD] 7557
Ee\:;::“m 553 ||\ fass Flow [Ib/hi] 1,220e+004 Ea\‘,;i”m A552Y || tass Flow [Ib/h] 1.220e+004
UserVarisbles | | Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 2265 User Variables | | Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 2265
Motes Melar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,537e+003 Motes Melar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,537e+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lbmole-F] -5,042 Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lbmale-F] -5,042
Nermalized Yields | Heat Flow [Btu/hr] -4,9332+007 Normalized Yields | Heat Flow [Btu/hr] -4,933e+007

Lig Vol Flow @5td Cond [USGPM] 2212 Lig Vol Flow @5td Cend [USGPM] 212
Fluid Package Basis-1 Fluid Package Basis-1
Utility Type Utility Type

o Desde la paleta de objetos se toma una columna con reboiler, se colocan las

corrientes y se hace clic en Next.

T U U UsOrver I | ey Sengs MW (%] I || Bchanger - Unkewn 130K 0 ek 0 & |

Upstream  Refining
Custom  Dynamics
Common  Columns

Analysis

y Analysis

heet FLOW-1 (TPL1) - Solver Active -« | +
—

p—

\aaaaauaaa/

4=
VEEP

01

(5 Reboiled Absorber Column Input Expert

Column Name T-101

Top Stage Inlet

| mec -

- [m} %

Oyhd Vapour Outlet

| v-H20 -

=

~Top Stg. Reflux —

> 1 @ Liquid inlet
2 2 Pump-around
Optional Inlet Streams =~ — — — — = > = *
Stream Inlet Stage Stages [T »  Optional Side Draws
<< Stream >> B Stream Type Draw Stage
<< Stream >>
n-1 Reboiler Energy Stream
: L -
Bottoms Liguid Outlet
-
e
ns1 MEG-P -
~Stage Numbering ————————————— o
© Top Down © Bottom Up |
Next >

Connections (page 1 of 5)

Cancel
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Se afade una presion y temperatura opcional para el fondo y tope de la torre.

[ Reboiled Absorber Column Input Expert

Optional Top Stage
Temperature Estimate

I
Vo

T
=

101

246,0 F

Optional Reboiler
Temperature Estimate

240,0 F

-

e

Optional Estimates (page 4 of 5)

Cancel

{5 Column: T-101/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson

- o x
Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet Flowsheet | Reactions | Dynamies |
Design Column Name  T-101 Sub-Flowsheet T COL1
:;“”‘“"9"5 Ovhd Vapour Outlet
onitor i
Specs V-H20 ~
Specs Summary
Subcooling Top Stage Inlet
Notes T ——
MEG C M
1
2 Pl Optional Side D
Optional Inlet Streams prionel e Trens
Numof | 1,000 psig - B P—
Stream Inlet Stage Stages ‘ ream L e
<< Stream >> n= 2 << Stream »>
Preb
1.000 psi
= psig Rebailer Energy Stream
n ~——— | REBOILER -
n+1 Delta P Bottoms Liquid Outlet
* 1,000 psi MEG-P -
>
Stage Numbering
@ Top Down Bottom Up
Edit Trays...
bekte || columnenvionment. [ fam [[ e | S Update Outiets '] Ignored

Para que el sistema converja se necesita una especificacion, en este caso se

afiade la composicion del MEG pobre.

% NEExchange

hamics View Customize Resources B Comp Frac Spec: Comp Fraction — o
s Utility Manager X1 Adtive | E 7 Model Summary Y < case|
] Q Parameter
Manager 7 On Hold [B] Flowsheet Summary 2% Data| | Porameters | Summary | Spec Type
— Workbook Reports -y Compressor Name Comp Fraction
Column: T-101/ COLT Fluid Pkg . Stage Reboiler
- Flow Basis Mass Fraction
Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Flowsheet | Reactions [ Dynam| | | Phase Liquid
Design ~Optional Checks ~Profile Spec Value 0.7700
Connections [ mputsummary | [ View Initiel Estimates... ]‘ 7| compenents EGlycol
Monitor P! << Component >>
Specs - Temp F
Specs Summary | tter | Step Equilibrium Heat / Spec | — 2
Subcooling fows ]
Notes 3
B
2| Target Type D Stream © Stage
~Specifications
Specified Value Current Value Wt Error | Active | Estimate | Current
Ovhd Prod Rate 0,1500 MMSCFD 02715 ogoo7 [0 =2 r
Btms Prod Rate <empty> 2651 <empty> [ =3 -
Boilup Ratio <empty> 0,3064 <empty> [ =4 r
Comp Fraction 0,7700 0,7700 -00000 M = ~




B Column: T-101/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson - o x
Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Design Column Neme ~ T-101 Sub-Flowsheet Tog ~ €COL1
Ce cti
onnections Ovhd Vapour Outlet
Monitor
Specs V-H20 -
Specs Summary
Subcooling Top Stage Inlet
Notes PP
MEG C -
1
2 Pl
Optional Side Dr
Optional Inlet Streams prions) Side braws
Numof | 4,000 psig 5 B Draw s
Stream Inlet Stage Stages Hream DES raw Stage
<< Stream >3
<< Stream 5> n= 2
Preb
1,000 psi
= peig Reboiler Energy Stream
n <€ | REBOILER
e DeltaP Battoms Liquid Outlet
+ 1,000 psi MEG-P -
Stage Numbering
© Top Down ) Bottom Up
bome [ commimmenmen. ([ fn [ e | I oo s

cediendo calor al calentador.

y temperatura.

B Cooler: E-103 - D X
Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |
Design Name E-103
Connections
Parameters
4%“ St ||| User Variables . By
E-103 Notes
V-H20 - at -
V20 Outlet
VaporH20
- Fluid Package
& Basis-1 M
-
REOILER
T101
s Delete [] Ignored

- = =T
romics (B Input Composition for Stream: Material Stream: V-H20 —— (B Input Composition for Stream: Material Stream: V-H20
fapital Cost Utility Cost
ComphassFiow Compasiion&f far D || EnergySavings:_| CompassFion -Compositon B
usD USD/Year || Methane 02189 O Mole Fracti] oSl + Methane 0,1667 cbechos
FLOW-1 (TPLY) - rAct] Ethane 0,0028 (0 Mass Fractid Ethane 0,0022 () Mass Fraction:
heet Solvel Propane 0,0001 . Propane 0,0001
o 00000 ) Lig Volume o 00000 ) Liq Volume Fri
n-Butane 0.0000 © Mole Flows n-Butane 0,0000 © Mole Flows
i-Pentane 0,0000 _ i-Pentane 0,0000 _
n-Pentane 0.0000 LSy n-Pentane 0,0000 s
V20 n-Hexane 0,0000 © Liq Volume VH20 n-Hexane 0,0000 © Liq Volume Fid
n-Heptane 0.0000 n-Heptane 0,0000
n-Octane 0,0000 n-Octane 0,0000
n-Nenane 0,0000 ez g n-Nonane 0,0000 e i@
o2 150,9316 €02 119,9596
WE]| Nitrogen 0.2200 WEG | Nitrogen 0,1695
C [l H2o 4747557 C 520 4220082
EGlycol 33,0339 [ Eaeae=] | [ EGlycol 29,7712 | Equalize Co
Lo
|
REBOILER) & REBOILER Cane
T-101 Total 6501629 Ib/hr T101 Total 5840676 Ib/hr
Il I o
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El vapor de agua que sale por el tope de la torre de conecta a un Cooler,

Arrastre de glicol en el vapor de agua actual y con los nuevos valores de presién
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Como se aprecia en las figuras anteriores, con los nuevos valores se tiene un menor
arrastre de gas y MEG en la corriente de vapor de agua , que se ventea a la atmosfera
o El glicol regenerado que sale de la torre ingresa al intercambiador de calor

E-101, por la coraza e intercambia calor con el MEG RICO de entrada.

5% B
[ Hest Exchanger: E-101 — ] X
lation i) Solver = Sum)|
USD Utilities: ___UsD/vear (D | EnenDesign | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous Shell&Tube =

lheet FLOW-1 (TPL1) - Solver Active - Design Tube Side Inlet Neme  E-101 Shell Side Inlet
Connections MEG-RICO ~ MEG-P -
Parameters — —
Specs _ > -
User Variables 1 =
Motes
Tubeside Flowsheet Shellside Flowsheet
REESLER FLOW-1 (TPL1) FLOW-1 (TPL1)
Tube Side Qutlet Shell Side Outlet
— MEG RICO - Switch streams MEG POE -
#05E - -
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
berico Basis- 1 ~ Basis- 1 -
- Convert to Rigoraus Model
You can replace any simple exchanger model by a fully rigorous model in your simulstion defining &
geometry by sizing or by direct specification via input or by importing a prepared fle.
Size Exchanger | [__specify Geometry
| B Heat Exchanger: E-10 — ] X

HDesign | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics. | Rigorous Shell&Tube ‘

|l Design -Heat Exchanger Model -Heat Leak/Loss
£ Connections Simple Weighted - @ None ) Extremes O Propartional
Parameters
Specs _
|| User Variables Weighted Model Inputs
MNotes COwerall UA [Btu/F-hr] 3481
SHELL-SIDE TUBE-SIDE
Specified Pressure Drop [psi] 1,000 2,000
Pass Name Intervals Dew/Bubble Pt Step Type Pressure Profile
MEG-RICO-MEG RICC 5 F Equal Enthalpy Const dPdH
MEG-P-MEG POB 5 ~ Equal Enthalpy ‘Const dPdH
-Convert to Rigorous Model
You can replace any simple exchanger model by a fully rigorous model in your simulation defining a
geometry by sizing or by direct specification via input or by importing a prepared file.
Size Exchanger ] [ Specify Geometry

o El glicol pobre pasa por un enfriador y por una TEE para dividirse en dos.

B Tee TEE-10 B o o
Design | Rating | Worksheet | Dynamics
Design Splits M flow spec
Connections — \
Parameters Flow Ratios aximum flow on

User Variables MEG F1 0.5000
Notes MEG-F2 0,5000
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El glicol se dirige a dos filtros. Luego pasar por dos bombas para recuperar su

presion.

Capital: USD Utilities: usDrvear

P Separator: F-103-A

Flowsheet FLOW-1 (TPL1) - Solver Active | +

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics

—
WEST

<

Design Name  f-103-A
Connections | Inlets
Parameters R
User Variables < Stream 55
Notes

Energy (Optional)

Vessel Fluid Package

| Bosis-1 ~

Vapour Outlet | G-F1

Liquid Outlet
| 81

|—

- Japin

pt FLOW-1 (TPL1) - Selver Active - g

UsD  Utiliti uUsDy n
L—’m"ﬁ [ Pump: P-101-A

Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Notes

-
P-101-A S0ME!

a3

Sz
P-1015  80W2
-

et

User Variables

Design

Connections Delta P
Parameters 9910 psi
Curves

Links

7500%

Pressure Ratic

54,01

oy ————>/ N\

834338 hp

e

Adiabatic Efficiency

Las corrientes de glicol se unen con un Mixer, para continuar su inyeccion en

los intercambiadores de calor y chiller.

S Utilities: usovear (D |

2l

P-1018 BOMZ

Energy Savings: MW (___ %) (e ) || Fm.{ B Material Stream: MEG-POBRE - o X
ow-1 (TPL) - Solver Active - |+ Worksheet | Attachments | Dynamics |

Worksheet Stream Name MEG-POBRE

[ Conditions | | Vapour / Phase Fraction 0,0000

Properties Temperature [F] 1421

Composition Pressure [psig] 993,0

Oil & GasFeed | | oot Flow [MMSCFD] 2,651

petrolem AS52Y | Mass Fow b/ 1,156¢-004

User Variables | | Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 2133

Notes Molar Enthalpy [Bru/lomole] -1,563~005

Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lomole-F] -8.271

Normalized Yields | Heat Fiow [Bturhr] -4,549¢+007

Liq Vol Flow @5td Cond [USGPM] 2093

Fluid Package Basis-1

Utilty Type

[ Delete

J [

Defing from Stream.. ]
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[ Define from Stream... l

[e]

n

USD Utilities: ___ USDAYear| B9 Material Stream: MEG-POZRE - L < 3 0G0 Rsko [@.{l "
peet FLOW-1 (TPL1) - Solver Activ{ worisheet | Attachments | Dynamics | 7
Worksheet Stream Name MEGPOBRE | B Input Composition for Stream: Material Stream: MEG-POBRE
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000 e
Properties Temperature [F] 1421 MassFraction D
Composition Pressure [psig] 993,0 ||| Methane 0,0000
'c)m( &‘Gas F:ed Molar Flow [MMSCFD] 2651 Ethame g,gggg ® Mass Fractiong
ctroleumn Assay ropane X :
K Value Mass Flow [15/hr] 1,1562+004 irBuF::“E 0.0000 © Liq Volume Frj
User Varigbles | | Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 2133 ||| e 00000 e
Notes Molar Enthalpy [Btu/lbmole] 15632005 | | .pantane 0.0000
ﬁnst Palfan;E;Er‘sd Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] -8.271 n-Pentane 0,0000 ©) Mass Flows
ormalized Vields
. Heat Flow [Btu/hr] 4549¢-007 | | n-Hexsne 0.0000 © Liq Volume Fig
Liq Vol Flow @Std Cond [USGPM] 2093 || n-Heptane 0,0000
Fluid Package Bosis-1 n-Octane 0,0000 i
Utiliy Type n-Nonane 0.0000 rememimEy
oz 0,0000
— Nitrogen 0.0000
MEG-POBRE H20 0,2300 -
EGiycol 0,700 Equalize Co
5 SoM2
i m
Can,
Total 1,0000

[ Replace unknown compasitions with zeros and normalize

Con la herramienta Sub-Flowsheet se vuelve a la

llevando la corriente de MEG POBRE.

anterior hoja de trabajo,

{_P‘ Sub-Flowsheet Operation - Standard Sub-Flowsheet: FLOW-1

Connections | Parameters | Transfer Basis | Transition | Variables | Notes | Lock |

MName  FLOW-1

Tag

TPL1

Inlet Connactions to Sub-Flowsheet

Internal Stream

External Stream

MEG-RICO MEG RICO
REBOILER <empty>
RepMEG <empty>
Q3 <empty>
MEG P cempty>
Q4 <empty>
= New ™ <empty>
~Outlet Connections to Sub-Flowsheet
Internal Stream External Stream
G FP2 <empty> -
GFC1 <empty>
GFC2 <empty>
Q2 <empty>
VaporH20 <empty>
G-F1 <empty> =
G-F2 <empty>
MEG POERE
- New **

Sub-Flowsheet Environment...

Search aspenONE|
- @Wressure Relief
gn~ ﬁDepressuring
r LIL Flare System
‘ Safety Analysis |
3 0kO Rsk0 @, |
MEG
POBRE
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. El MEG POBRE se divide en dos para su ingreso a los dos sub trenes de la
Unidad de Ajuste de Punto de Rocio.

[ Tee TEE-104 — m] *

Design | Rating | Worksheet | Dynamics |

Design - Splits -Maximum flow spec

E::;:::::s Flow Ratios [F] Maximum flow on

User Variables MEG TB 10,5000

Motes MEGTA 0,5000

e
MEG
[C] Warn on Negative Flow POBRE
.. JEEE \
o Y en cada subtren la corriente se divide en dos, para su ingreso a los

intercambiadores de calor y al chiller, mediante reciclos. Y de esta manera completar

el circuito cerrado en la deshidratacién del Gas Natural.

(B Tee: TEE-106 - u] X =
Design | Rating | Worksheet | Dynamics ‘ EES
Design ~Splits - Masimurm flow spec ———————————————— VENTA
Connections B m -
Parameters Flow Ratios SXNIUIDITCRVION
User Variables| | | MA2 03588 > +o
Notes MA1 06414 RCY-5A
RCY-8A MAz
[T] Wam on Negative Flow
el
N f
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Fig. 3- 6 Simulacion del Proceso de Regeneracion de MEG

REGENERACION
MEG

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
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3.6 DIAGRAMA DE FLUJO CON LOS NUEVOS VALORES OPTIMIZADOS

En base a la simulacion realizada se tienen los nuevos valores de trabajo para la deshidratacion del gas natural, ilustrados en la

siguiente figura, que corresponde a un subtren A, siendo igual para el subtren B:

Fig. 3- 7 Diagrama de Flujo del Proceso de Deshidratacion del Gas Natural con los nuevos valores de trabajo optimizados

AN
[s830) %)
w/91 SD [ ] Temperatura (°F)
N ¥ 1-E-3AB () Presion (Psig)
—
S { Flujo de MEG (USGPM)
» \ <> Flujo Molar (MMSCFD)

(

H@
&/
2)8)
B/

Fuente: (Elaboracién propia)

-11. 1
3 MEG rico
1-E-3 1-E-1 1_E_2 1-F-2 1-Vv-2 VLV-IT
Intercambiador de Intercambiador de - Filtro de gas | |Separador| | Valvula Joule
. Chiller N -
calor gas - gasolina calor gas - gas de salida de frio Thomson
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3.7 BALANCE DE MATERIA

Para el balance de materia se realiz6 el siguiente diagrama de bloques simplificado del

proceso de deshidratacion de gas, del subtren A, siendo el subtren B igual.

Fig. 3- 8 Diagrama de la Deshidratacion de Gas del Subtren A

. _ GASDE
A " VENTA
88%
D F
—p| 1-E-1 A/B/C —
P
A M
C H J K N
A »—p 1-E-2A > 1-V-2A > 1F-2A
— M\
A S l
| L
B | | 1-E-3AB [— M
E G
12% A
Q
Subtren B <
—_—
U — v
Y
(VA B S——
X
Donde:

A = Entrada de Gas = 100 MMSCFD = 10 980.4693 Ibmole/h
B, I = Inyeccion de MEG

M = MEG rico

L = Gasolina

N = Gas Natural

R = GAS DE VENTA
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Con el caudal y la fraccién molar se calcula el flujo molar de cada componente del gas

de entrada, mediante la aplicacién de la siguiente férmula:
Flujo molar cada componente = fraccion molar * flujo molar total (3-4)
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Tabla I11-5 Fracciones molares y flujos del Gas de Entrada del Subtren A

Compuesto | Fraccion Molar F(I|l[;jn010'\|/|e(;}|:;r
Ci 0.8664 9513.1711
Cz 0.0631 692.4504
Cs 0.0229 251.0135
I-Ca 0.0043 47.5894
n-Cs 0.0069 75.4139
i-Cs 0.0030 32.9963
n-Cs 0.0023 24.7829
Ce 0.0026 28.1210
Cr 0.0017 18.5680
Cs 0.0008 8.5757
Co 0.0003 3.2063
CO2 0.0203 222.6620
N2 0.0044 48.7203
H20 0.0012 13.1985
MEG 0.0000 0.0000
1.0000 10 980.4693

Fuente: (ASPEN HYSYS v8.8, 2020)
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Se tiene la corriente “B”, correspondiente a la inyeccion de MEG pobre a los

intercambiadores de calor:

B =6.841 GPM
Galones 1££3 60 minutos b
B B 6.841 = * 7.48052 ; l * 1 h * 66.877€—gF
- b
39.72 lbmole
lbmole
B =92.3764
h
Calculo de C:
C=A+8B (3-5)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

lbmole Ibmole lbmole
C =10980.4693 N + 92.3764 N =11072.8457 N
lbmole

C =11072.8457

h

El flujo molar de B (MEG al 77% y 23% H»0) se suma a la corriente A, para obtener
C. Con este nuevo flujo molar total se calcula la nueva fraccion molar de cada

componente:



118

Tabla 111-6 Flujo molar y fraccién molar de C

B C
compueso | MEG | [ T
Ci 0] 95131711 0.8591
Cz 0 692.4504 0.0625
Cs 0 251.0135 0.0227
i-Cq 0 47.5894 0.0043
n-Cq 0 75.4139 0.0068
i-Cs 0 32.9963 0.0030
n-Cs 0 24.7829 0.0022
Cs 0 28.1210 0.0025
Cs 0 18.5680 0.0017
Cs 0 8.5757 0.0008
Co 0 3.2063 0.0003
CO2 0 222.6620 0.0201
N2 0 48.7203 0.0044
H20 21.2466 34.4451 0.0031
MEG 77.1298 71.1298 0.0064

92.3764 | 11 072.8457 1.0000

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
Balance de materia en los intercambiadores de calor gas/gas y gas/gasolina

La corriente C se divide para ingresar a los intercambiadores de calor por los tubos, y

ambas salidas se vuelven a unir, por tanto:

C=D+E (3-6)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)



119

D=F
E=aG
F+G=H

Se tiene la corriente “I”, correspondiente a la inyeccion de MEG pobre al chiller:

B =3.852 GPM
Galones 1£62 60 minutos b
. 3.852— —* 548057 Cal * TR * 66.877£=gF
B th
39.72 Ilbmole
B = 52.0149 lbmole/h
Calculo de J:
J=H+I (3-7)
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
lbmole Ilbmole Ibmole
J =11072.8457 n + 52.0149 P 11 124.8606 A
Ilbmole

J =11124.8606 n
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El flujo molar de | (MEG al 77% y 23% H>0) se suma a la corriente H, para obtener J.

Con este nuevo flujo molar total se calcula la nueva fraccidbn molar de cada

componente:
Tabla I11-7 Flujo molar y fraccién molar de J
H | J
Compuesto Flujo molar ;Iglj;r Flujo molar F:f:g?;?n

C: 9513.1711 0.0000 9513.1711 0.8551
C 692.4504 0.0000 692.4504 0.0622
Cs 251.0135 0.0000 251.0135 0.0226
I-Cs4 47.5894 0.0000 47.5894 0.0043
n-Cs 75.4139 0.0000 75.4139 0.0068
I-Cs 32.9963 0.0000 32.9963 0.0030
n-Cs 24.7829 0.0000 24.7829 0.0022
Ce 28.1210 0.0000 28.1210 0.0025
Cy 18.5680 0.0000 18.5680 0.0017
Cs 8.5757 0.0000 8.5757 0.0008
Co 3.2063 0.0000 3.2063 0.0003
CO2 222.6620 0.0000 222.6620 0.0200
N2 48.7203 0.0000 48.7203 0.0044
H20 34.4451 11.9634 46.4085 0.0042
MEG 71.1298 40.0515 111.1813 0.0100

Total 11 072.8457 52.0149 | 11 124.8606 1.0000

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
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Balance en el Chiller 1-E-2 A:

Fig. 3- 9 Balance en el Chiller

Vapor de
Propano

K Propano
Liquido

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
La corriente J ingresa por los tubos del chiller y sale, por tanto:
K=J (3-8)
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
Balance en el separador 1-V-2 A:

Fig. 3- 10 Separador 1-V-2 A

Fuente: (Elaboracion propia,2020)



Las fracciones molares de las corrientes de salida del separador son:

Tabla 111-8 Fraccién molar de las corrientes de salida del separador 1-V-2 A

L M N
Compuesto Fraccion Fraccion Fraccion
molar molar molar

C1 0.3913 0.0000 0.8835
C2 0.1209 0.0000 0.0612
Cs 0.1152 0.0000 0.0198
1-Cs 0.0391 0.0000 0.0032
n-Cs 0.0766 0.0000 0.0045
i-Cs 0.0502 0.0000 0.0014
n-Cs 0.0424 0.0000 0.0009
Cs 0.0634 0.0000 0.0005
Cr 0.0475 0.0000 0.0002
Cs 0.0232 0.0000 0.0000
Co 0.0089 0.0000 0.0000
COz 0.0207 0.0103 0.0202
N2 0.0007 0.0000 0.0046
H20 0.0000 0.2571 0.0000
MEG 0.0000 0.7326 0.0000

Total 1.0000 1.0000 1.0000

Fuente: (ASPEN HYSYS v8.8, 2020)

Balance global:

K=L+M+N

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

122

(3-9)
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Balance de materia parcial para el metano:

xKCl*K=xLC1*L+9éM¥;_*_M+xNC1*N

chl * K = chl * L+ chl * N (3'10)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Balance de materia parcial para el agua:

XkH,0 * K =%mmot + Xyp,0 * M + Xggo+N

XgH,0 * K = +Xyp,0 * M

_ Xgmo * K

XMH,0

0.0042 * 11 124.8606 lb";fle
M= 0.2571
lbmole
M = 181.7363

Despejando N de la ecuacion (3-9):

N=K-L-M
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Ibmole

Ibmole
N =11124.8606 — 181.7363

lbmole

N =10943.1243 o

—L (3-11)
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Reemplazando la ecuacién (3-11) en (3-10):

Ibmole
xKC1 * K = chl * L + chl * (10 9431243 h - L)
Ibmole
chl * K = chl * L + chl * 10 9431243 - chl * L

h

lbmole

xKC1 * K - chl * 10 9431243 = L * (chl - chl)

Xie, * K — Xyc, * 10 943.1243 lb”;lOle
(xL61 - chl)
lbmole lbmole

0.8551 * 11 124.8606 —7— — 0.8835 * 10 943.1243
(0.3913 — 0.8835)

h

L =

lbmole
L =315.6888
h
L se reemplaza en (3-11):
Ibmole lbmole
N =10943.1243 — 315.6888
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Ibmole
N =10627.4355

Teniendo los flujos globales de cada corriente de salida del separador, con sus
fracciones calculamos el flujo molar de cada compuesto presente en la muestra, como

se muestra a continuacion:

Tabla 111-9 Flujo molar de cada componente de las corrientes de salida del separador

1-V-2 A
L M N
Compuesto | Flujo molar | Flujo molar | Flujo molar
(Ibomole/h) | (lbmole/h) (Ibmole/h)

C1 123.5290 0.0000 9389.3393
Cz 38.1668 0.0000 650.3991
Cs 36.3673 0.0000 210.4232
i-Cq 12.3434 0.0000 34.0078
n-Cq 24.1818 0.0000 47.8235
i-Cs 15.8476 0.0000 14.8784
n-Cs 13.3852 0.0000 9.5647
Ce 20.0147 0.0000 5.3137
Cs 14.9952 0.0000 2.1255
Cs 7.3240 0.0000 0.0000
Co 2.8096 0.0000 0.0000
CO2 6.5348 1.8719 214.6742
P 0.2210 0.0000 48.8862
H20 0.0000 46.7244 0.0000
MEG 0.0000 133.1400 0.0000

Total 315.6888 181.7363 10627.4355

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
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En el filtro de gas no se tiene flujo en Q, por tanto:

N=P (3-12)
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

P ingresa por la coraza de los intercambiadores de calor gas/gas y sale, por tanto:

P=R (3-13)
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

L ingresa por la coraza de los intercambiadores de calor gas/gasolina y sale, por tanto:

L=S (3-14)
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
Balance en el separador V-7

Fig. 3- 11 Balance en el Separador V-7

Yoo Del subtren B

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
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Las fracciones molares de las corrientes de salida del separador son:

Tabla I11-10 Fraccion molar de las corrientes de salida del separador V-7

\ w
Compuesto Fraccion Fraccion
molar molar
G 0.7127 0.1186
C 0.1406 0.1042
Cs 0.0690 0.1543
-Cs 0.0125 0.0616
n-Cs 0.0188 0.1257
-Cs 0.0060 0.0877
n-Cs 0.0040 0.0749
Ce 0.0023 0.1153
G 0.0007 0.0873
Ce 0.0001 0.0427
Cs 0.0000 0.0164
CO. 0.0318 0.0113
N2 0.0015 0.0001
Hz0 0.0000 0.0000
MEG 0.0000 0.0000
Total 1.0000 1.0000

Fuente: (ASPEN HYSY'S v8.8,2020)
Nota. - No se tiene flujo en la corriente de salida X de MEG.
Balance global
U=V+Ww (3-15)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
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Despejando V:
V=U-W (3-16)

U, es la corriente de gasolina. Sabiendo que el separador V-7 es comdn para ambos
subtrenes, entonces U sera el doble de L, por la corriente que se une proveniente del

subtren B:
U=2+%L (3-17)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Ibmole
U=2%315.6888

lbmole

= 631.377
U =631.3776 n

Balance de materia parcial para el metano:

xUC1 * U = chl *V 4+ xWC1 * W (3'18)

Reemplazando la ecuacién (3-16) en (3-18):

Xyc, * U =xye, * (U —W) +xye, *W

xucl * U = xycl * U - xVC1W + chl * W

Xye, ¥ U = xye, * U = xpye, * W — xye, W



(xuc‘1 - xvcl) *U = (chl - xvcl) * W

_ (XU(:1 - xvcl) *U

(xW6‘1 - xvcl)

(0.3913 — 0.7127) * 631.3776 lb";l"le

W= 0.1186 — 0.7127

Ibmole

W = 341.5667
De la ecuacion (3-16) se calcula V:
lbmole lbmole
V =631.3776 — 341.5667
h h
Ibmole

V = 289.8109

129
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Con los flujos molares de V y W, se calcula el flujo molar de cada compuesto:

Tabla I11-11 Flujo molar de las corrientes de salida del separador V-7

\Y W
Compuesto Flujo molar | Flujo molar
(lbmole/n) | (Ibmole/h)

C1 206.5482 40.5098
C 40.7474 35.5913
Cs 19.9970 52.7037
i-Cs 3.6226 21.0405
n-Cs 5.4484 42.9349
i-Cs 1.7389 29.9554
n-Cs 1.1592 25.5833
Ce 0.6666 39.3826
Cs 0.2029 29.8188
Cs 0.0290 14.5849
Co 0.0000 5.6017
CO2 9.2160 3.8597
N2 0.4347 0.0342
H20 0.0000 0.0000
MEG 0.0000 0.0000

Total 289.8109 341.5667

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
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Resumen global de los datos principales de entrada y salida de un subtren del

proceso de deshidratacion de gas en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio

Fig. 3- 12 Resumen global del Proceso

V W
A R
- PROCESO -
—>
MEG pobre
MEG rico  H20
Fuente: (Elaboracion propia, 2020)
Donde:
MEG pobre =B + |
MEG rico =M
Balance Global del Proceso:
ENTRADA = SALIDA
A+B+I=R+M+V+W (3-19)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Nota. —como V y W salen del separador V-7, que es comun para ambos subtrenes, solo

se toma en cuenta la mitad de cada corriente.

lbmole 289.8109 341.5667_lbmole

(10980.4693 + 92.3764 + 52.0149) = (10 627.4355 + 181.7363 + > + > n
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mole Ilbmole

b
11 124.8606 =11124.8606

Balance para el H20:

HZ OENTRADA = HZ OSALIDA (3_20)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Xam,0 * A + Xpp,0 * B + X0 * I = Xyp,0 * M

0.0012 * 10 980.4693 + 0.23 * 92.3764 + 0.23 x 52.0149 = 0.2571 * 181.7363

lbmole Ibmole
46.3866 A = 46.7244 A
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Tabla I111-12 Resumen Global del Balance de Materia

ENTRADAS (lbmole/h) SALIDAS (Ibmole/h)
Entrada de Gas Inyeccion de Glicol M \/ W R

Compuesto A B |

C: 9513.1711 0.0000 0.0000 0.0000 206.5482 40.5098 9389.3393
C 692.4504 0.0000 0.0000 0.0000 40.7474 35.5913 650.3991
Cs 251.0135 0.0000 0.0000 0.0000 19.9970 52.7037 210.4232
I-Cs4 47.5894 0.0000 0.0000 0.0000 3.6226 21.0405 34.0078
n-Cs 75.4139 0.0000 0.0000 0.0000 5.4484 42.9349 47.8235
i-Cs 32.9963 0.0000 0.0000 0.0000 1.7389 29.9554 14.8784
n-Cs 24.7829 0.0000 0.0000 0.0000 1.1592 25.5833 9.5647
Ce 28.1210 0.0000 0.0000 0.0000 0.6666 39.3826 5.3137
Cy 18.5680 0.0000 0.0000 0.0000 0.2029 29.8188 2.1255
Cs 8.5757 0.0000 0.0000 0.0000 0.0290 14.5849 0.0000
Co 3.2063 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 5.6017 0.0000
CO2 222.6620 0.0000 0.0000 1.8719 9.2160 3.8597 214.6742
N2 48.7203 0.0000 0.0000 0.0000 0.4347 0.0342 48.8862
H20 13.1985 21.2466 | 11.9634 46.7244 0.0000 0.0000 0.0000
MEG 0.0000 71.1298 | 40.0515 133.1400 0.0000 0.0000 0.0000
TOTAL 10 980.4693 92.3764 | 52.0149 181.7363 289.8109 341.5667 | 10627.4355

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Nota. - V 'y W es el flujo de ambos subtrenes.
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3.8 BALANCE DE MATERIA'YY ENERGIA POR EL SIMULADOR
3.8.1 Balance de materiay energia de la deshidratacion del gas
| Case Name: HYSYS SABALO OPTHSC
e LEGENDS
3 Bedford, MA Unit Set: Field
] aspen USA
% | Date/Time: Sun Jul 19 06:32:04 2020
[
a Workbook: Case (Main)
3
19—0 Material Streams Fluid Pkg: All
11] Name Sub Tren A Sub Tren B MEG A1 MEG A2 GAS TREN A
12] Vapour Fraction 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.9913
3| Temperature (F) 110.0 110.0 1421+ 1421+ 1109
4] Pressure (psia) 1010 1010 1008 * 1008 = 1008
5] Molar Flow (Ibmole/hr) 1.098e+004 1.098e+004 93.35 52.56 1.107e+004
8] Mass Flow (Ib/hr) 2.129e+005 2.129e+005 3708 2088 2 166e+005
7] Liquid Volume Flow (barrel/day) 4.323e+004 4.323e+004 2346" 1321~ 4.347e+004
18| Name GAIQ GIG GAIQ GIGS GasA1 GAIQ GIG1 GasA2
9] Vapour Fraction 0.9913 0.9913 1.0000 0.9642 1.0000
20| Temperature (F) 1109 1109 4.030 13.00 - 106.4
21| Pressure (psia) 1008 1008 9425+ 9943 934 4
2] Molar Flow (Ibmole/hr) 9745 1329 1.062e+004 * 9745 1.062e+004
23] Mass Flow (Ib/hr) 1.906e+005 2.599e+004 1.974e+005 1.906e+005 1.974e+005
4] Liquid Volume Flow (barrel/day) 3.825e+004 5216 4. 118e+004 3.825e+004 4.118e+004
25| Name GasA3 GAIQ GIG2 GA CH1 GasA4 GasolinaA1
26| Vapour Fraction 1.0000 0.9655 0.9668 1.0000 0.0000
27| Temperature (F) 102.3 1500 * 17.00* 98.30 4.030
23| Pressure (psia) 926.3 981.0 967.6 918.2 9425+
291 Molar Flow (Ibmole/hr) 1.062e+004 9745 9745 1.062e+004 356.1*
|30] Mass Flow (Ib/hr) 1.974e+005 1.906e+005 1.908e+005 1.974e+005 1.543e+004
31] Liquid Volume Flow (barrel/day) 4.118e+004 3.825e+004 3.825e+004 4.118e+004 2077
32] Name GasolinaA2 GAIQ GIGS1 GasolinaA3 GACH2 Gas CH
133] Vapour Fraction 0.2908 0.9809 0.2831 0.9815 0.9690
4] Temperature (F) 103.8 50.00 * 99.60 52.00 * 20.85
5| Pressure (psia) 938.6 1000 9346 9925 967.6
6] Molar Flow (Ibmole/hr) 356.1 1329 356.1 1329 1.107e+004
7] Mass Flow (Ib/hr) 1.543e+004 2.599e+004 1.543e+004 2.599e+004 2.166e+005
3| Liquid Volume Flow (barrel/day) 2077 5216 2077 5216 4.347e+004
39| Name GA CHILLER PropanoLA PropanoGA GAVL GA SP
40] Vapour Fraction 0.9649 0.2050 - 0.8923 0.9604 0.9598
41| Temperature (F) 21.87 13.70 13.70 14.00 ~ 12.76
2] Pressure (psia) 967.6 49.70 * 49.70 962.5 942.5
3] Molar Flow (Ibmole/hr) 1.113e+004 2589 2589 1.113e+004 1.113e+004
441 Mass Flow (Ib/hr) 2.187e+005 1.142e+004 1.142e+004 2.187e+005 2.187e+005
45] Liquid Volume Flow (barrel/day) 4 360e+004 1543 - 1543 4 360e+004 4 360e+004
46| Name GAF2 GasolinaA4 A-MEG GasA GasolinaAS
47] Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
3] Temperature (F) 4.030 * 4.030 4.030 4.030 4.030
43| Pressure (psia) 9425 9425 9425 9425 9425
|50] Molar Flow (Ibmole/hr) 1.061e+004 356.1 160.3 1.061e+004 0.0000
51] Mass Flow (Ib/hr) 1.972e+005 1.543e+004 6092 1.972e+005 0.0000
2] Liguid Volume Flow (barrel/day) 4.113e+004 2077 3878 4.113e+004 0.0000
53| Name GasolinaA MEGB1 MEG B2 GAS TREN B GBIQ GIG
4| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.9912 0.9912
5] Temperature (F) 4.030 1421 - 1421+ 110.9 110.9
6| Pressure (psia) 9425 1008 * 1008 ~ 1008 1008
7] Molar Flow (bmole/hr) 356.1 9363 5261 1.107e+004 9745
8] Mass Flow (Ib/hr) 1.543e+004 3720 2090 2.166e+005 1.906e+005
9| Liquid Volume Flow (barrel/day) 2077 2353+ 1322~ 4 347e+004 3.825e+004
0
]
52
53]
i
65
(561 Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8.8 (34.0.0.8909) Page 1 of 3

Licensed to: LEGENDS

Fuente: (ASPEN HYSYS v8.8, 2020)

* Specified by user
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Fuente: (ASPEN HYSYS v8.8, 2020)

L CaseName  HYSYS SABALO OPTHSC

| 2 | LEGENDS

3 Bedford, MA Unit Set: Field

] aspen usa

= Date/Time: Sun Jul 19 06:32:04 2020

3

a Workbook: Case (Main) (continued)

8

15—0 Material Streams (continued) Fluid Pkg: All
11| Name GBIQ GIGS GasB1 GasB2 GB IQ G/IG1 GasB3

12| Vapour Fraction 0.9912 1.0000 1.0000 0.9642 1.0000
13| Temperature (F) 110.9 4.030 - 106.4 13.00 = 102.3
14| Pressure (psia) 1008 9425 = 934.4 994.3 926.3
15| Molar Flow (Ibmole/hr) 1329 1.062e+004 = 1.062e+004 9745 1.062e+004
16] Mass Flow (Ib/hr) 2.59%e+004 1.974e+005 1.974e+005 1.906e+005 1.974e+005
17] Liquid Volume Flow (barreliday) 5216 4.118e+004 4.118e+004 3.825e+004 4.118e+004
18] Name GBIQ GIG2 GasB4 GB CH1 GasolinaB1 GasolinaB2

19] Vapour Fraction 0.9655 1.0000 0.9668 0.0000 0.2909
20] Temperature (F) 15.00 - 98.30 17.00 - 4.030 - 103.8
21] Pressure (psia) 981.0 918.2 967.6 9425* 938.6
22| Molar Flow (Ibmole/hr) 9745 1.062e+004 9745 356.1* 356.1
23] Mass Flow (Ib/hr) 1.906e+005 1.974e+005 1.906e+005 1.543e+004 1.543e+004
24| Liquid Volume Flow (barrel/day) 3.825e+004 4.118e+004 3.825e+004 2077 2077
25| Name GB 1Q GIGS1 GasolinaB3 GB CH2 GB CH GB CHILLER

26| Vapour Fraction 0.9809 0.2831 0.9815 0.9690 0.9649
27] Temperature (F) 50.00 - 99.61 52.00" 20.85 21.87
28] Pressure (psia) 1000 9346 9925 967.6 967.6
28] Molar Flow (Ibmole/hr) 1329 356.1 1329 1.107e+004 1.113e+004
30| Mass Flow (Ib/hr) 2.599e+004 1.543e+004 2.599e+004 2.166e+005 2.187e+005
31] Liquid Volume Flow (barrel/day) 5216 2077 5216 4.347e+004 4.360e+004
32| Name PropanoLB PropanoGB GB VL GB SP GB F2

33| Vapour Fraction 0.2050 ~ 0.8924 0.9604 0.9597 1.0000
34| Temperature (F) 13.70 13.69 14.00* 12.76 4.030
35| Pressure (psia) 49.70 + 49.70 962.5 9425 9425
36| Molar Flow (Ibmole/hr) 258.9 258.9 1.113e+004 1.113e+004 1.061e+004
37] Mass Flow (Ib/hr) 1.142e+004 1.142e+004 2.187e+005 2.187e+005 1.972e+005
38] Liquid Volume Flow (barrel/day) 1543 * 1543 4.360e+004 4.360e+004 4.113e+004
33] Name GasolinaB4 B-MEG Gas B GasolinaB5 GasolinaB

40] Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
41] Temperature (F) 4.030 4.030 4.030 4.030 4.030
42| Pressure (psia) 9425 9425 9425 9425 942.5
43| Molar Flow (Ibmole/hr) 3561 160.6 1.061e+004 0.0000 356.1
44| Mass Flow (Ib/hr) 1.543e+004 6106 1.972e+005 0.0000 1.543e+004
45] Liguid Volume Flow (barrel/day) 2077 388.7 4.113e+004 0.0000 2077
46] Name GasolinaB31 GasolinaA31 Gasolina Gas V7 Gasolina-\V7

47] Vapour Fraction 0.2831 0.2831 0.2831 1.0000 0.0000
48] Temperature F) 9961 * 9960 * 99.60 79.26 79.26
49] Pressure (psia) 9346 " 9346 - 9346 4346 4346
50] Molar Flow (Ilbmole/hr) 356.1 356.1° 7122 326.9 385.3
51] Mass Flow (Ib/hr) 1.543e+004 1.543e+004 3.086e+004 7508 2.335e+004
52| Liquid Volume Flow (barrel/day) 2077 2077 4154 1401 2754
53] Name MEG-V7 GasoalinaV7 MEG RICO GAS DE VENTA GasAS

54| Vapour Fraction 0.0000 0.4590 0.0000 1.0000 1.0000
55| Temperature R 79.26 79.25 6.393 98.30 98.30 ~
56| Pressure (psia) 4346 4346 4346 918.2 918.2 -
571 Molar Flow (Ibmole/hr) 0.0000 7122 3209 2.125e+004 1.062e+004 *
58] Mass Flow (Ib/hr) 0.0000 3.086e+004 1.220e+004 3.948e+005 1.974e+005
59 Liquid Volume Flow (barrel/day) 0.0000 4154 776.5 8.236e+004 4.118e+004
50

]

52

53]

54

E3
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L CaseName:  HYSYS SABALO OPTHSC

| 2 ] LEGENDS
3 Bedford, MA Unit Set: Field

] aspen USA

= DatefTime: Sun Jul 19 06:32:04 2020
5

- Workbook: Case (Main) (continued)

f_m Material Streams (continued) Fluid Pkg: All
11| Name GasB5 MEG POBRE MEG TB MEG TA MB1

12| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Temperature (F) 98.30 ~ 1421 1421 1421 1421
14] Pressure (psia) 9182~ 1008 1008 1008 1008
15| Molar Flow (Ibmole/hr) 1.062e+004 * 2911 145.5 145.5 93.15
16] Mass Flow (Ib/nr) 1.974e+005 1.156e+004 5782 5782 3700
17] Liquid Volume Flow (barreliday) 4.118e+004 7314 365.7 365.7 2340
18] Name MB2 MA2 MA1 ALIMENTACION

19] Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000

20] Temperature (F) 1421 1421 1421 1100~

21] Pressure (psia) 1008 1008 1008 1010

22| Molar Flow (Ibmole/hr) 52.40 52.40 93.15 2.196e+004 -

23] Mass Flow (Ib/hr) 2081 2081 3700 4.258e+005

24| Liquid Volume Flow (barrel/day) 131.6 131.6 2340 8.646e+004

;—Z Energy Streams Fluid Pkg: All

[27] Name [ QA [ QB I

25| Heat Flow (Btuhr) | 1.567e+006 | -1.567e+006 | |

29

]

|31]

Ed

EE

3]

Ed

Ed

Eil

EH

EE

[40]

m

E4

Exl

£

Ed

Ed

Eud

Ed

£
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3.8.2 Balance de materiay energia de la Regeneracion MEG
L] Case Name: HYSYS SABALO OPT HSC
| 2 | LEGENDS
3 Bedford, MA Unit Set: Field
] aspen UsA
[ | Date/Time: Sun Jul 19 06:37:44 2020
5
a Workbook: FLOW-1 (TPL1)
3
1H_n Material Streams Fluid Pkg: All
11| Name MEG-RICO MEG POB MEG RICO MEG P MEGRR
12| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0555 0.0000
13| Temperature F) 6.393 2014 80.00* 2746+ 1400 *
14| Pressure (psia) 4346 19.70 4326 2070 " 430.6
151 Molar Flow (lbmole/hr) 3209 291.1 3209 2824 3209
|16] Mass Flow (Ib/hr) 1.220e+004 1.156e+004 1.220e+004 1.140e+004 1.220e+004
17] Liquid Violume Flow (barrel/day) 776.5 7314 776.5 7200 776.5
13| Name MEG PP MEG F1 Gases MEG FP MEG FP2
19] Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
20| Temperature (R 1410+ 141.0 140.0 140.0 140.0
21| Pressure (psia) 18.70 18.70 4306 4306 4298
22] Molar Flow (lbmole/hr) 2911 145.5 0.0000 3209 3209
23] Mass Flow (Ib/hr) 1.156e+004 5782 0.0000 1.220e+004 1.220e+004
24] Liquid Volume Flow (barrel/day) 7314 365.7 0.0000 7765 776.5
25| Name GFP1 MEG FC2 GFP2 MEG1 MEG3
26| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
27| Temperature (F) 140.0 140.0 140.0 140.0 140.0
28| Pressure (psia) 4298 428.3 429.1 4291 4291
29] Molar Flow (Ilbmole/hr) 0.0000 107.0 0.0000 320.9 2139
30| Mass Flow (Io/hr) 0.0000 4066 0.0000 1.220e+004 8132
31] Liguid Volume Flow (barrel/day) 0.0000 258.8 0.0000 776.5 517.7
32] Name MEG FC1 G FC1 GFC2 MEG2 MEG C
33] Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
34| Temperature (F) 140.0 140.0 140.0 140.0 140.0
35] Pressure (psia) 4291 428.3 4276 42786 42786
36] Molar Flow (Ibmole/hr) 107.0 0.0000 0.0000 107.0 3209
37| Mass Flow (Ib/hr) 4066 0.0000 0.0000 4066 1.220e+004
38| Liguid Volume Flow (barreliday) 258.8 0.0000 0.0000 258.8 776.5
39] Name VaporH20 RepMEG G-F1 B1 G-F2
40] Vapour Fraction 0.1129 1.0000 0.0000 1.0000
41] Temperature (F) 131.8 141.0 141.0 141.0
42] Pressure (psia) 15.70 18.70 18.70 18.70
43] Molar Flow (Ibmole/hr) 29.81 0.0000 1455 0.0000
44] Mass Flow (Ib/hr) 634.5 0.0000 5782 0.0000
45] Liquid Volume Flow (barrel/day) 4515 0.0000 3657 0.0000
46| Name B2 MEG-POBRE V-H20 MEG-P MEG-F2
47| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
48| Temperature (F) 141.0 1421 2425 2692 1410
49| Pressure (psia) 18.70 1008 ~ 17.70 20.70 18.70
150] Molar Flow (lbmole/hr) 1455 291.1 29.81 2911 1455
|51] Mass Flow (Ib/hr) 5782 1.156e+004 6345 1.156e+004 5782
521 Liguid Volume Flow (barrel/day) 3685.7 731.4 45.15 7314 365.7
53] Name BOMB1 BOM2
54| Vapour Fraction 0.0000 0.0000
55| Temperature (F) 1421 142.1
56| Pressure (psia) 1010 + 1008
57| Molar Flow (Ibmole/hr) 1455 1455
58] Mass Flow (Ib/hr) 5782 5782
59| Liguid Volume Flow (barrel/day) 3657 3657
% Energy Streams Fluid Pkg: All
52| Name [e}] [ REBOILER [ Q2 [ @3 Q4
63| Heat Flow (Btuhr) | 5199e+005 | 1.646e+006 | 5139e+005 | 2123e+004 | 2.119e+004
64
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3.9 ANALISIS DE LOS RESULTADOS

A continuacidn, se ilustran los valores de caudal, presion y temperatura actuales y los
optimizados. Con sus respectivos resultados (flujo de glicol y cantidad de agua en el

gas de salida).

Tabla I111-13 Comparacion de los valores actuales y optimizados del proceso de

Deshidratacion

Variables Datos actuales Datos optimizados
Caudal (MMSCFD) 200
Presion (Psig) 1040 995
Temperatura (°F) 100 110
Flujo de Glicol (USGPM) 25 21.33
Cantidad de Agua en la

474.5455
entrada (Ib/h)
Cantidad de Agua en la
9.1361 8.0052

salida (Ib/h)

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

Como se puede observar en la tabla anterior a una menor presioén y mayor temperatura

se tiene una menor circulacion de flujo de glicol de 21.33 GPM.
3.9.1 Caélculo de la Eficiencia

La eficiencia del proceso de deshidratacion se obtiene por una relacién entre el agua

removida con respecto al contenido de agua en el gas de entrada.

% Eficiencia = A2 (3-21)

1

Fuente: (Gamboa, y Portilla, 2012, p.53)



W, = Contenido de agua en el gas de entrada, IbH:O/MMSCF

W, = Contenido de agua en el gas deshidratado, IbH,O/MMSCF

4745455 2120 _ g 1361 1PILO
% Eficiencia (actual) = 0
474.5455 hz

% Eficiencia(actual) = 98.0748 %

474.5455 M0 _ g gg5 IR0
% Eficiencia (opt.) = IbH. O
474.5455 —2=

% Eficiencia (opt.) = 98.3131 %
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De igual manera se calcula el contenido de agua para el cumplimiento de la

especificacion de la normativa vigente.

Cantidad de Agua en la Salida de Gas

Especificacion (actual) =
p f ( ) Caudalde Gas

Fuente: (Elaboracion propia, 2020)

IbH,0
9.1361 —

Especificacion (actual) = = 1.0963

24 h IbH,0

200 MMSCFB 1 dia MMSCF

(3-22)



140

IbH,0
R

8.0052
= 0.9606

Especificacibn (opt.) = S50 mrserD " Taia - %% MMmscr

Ahorro de glicol = 25 USGPM — 21.33 USGPM = 3.67 USGPM = 220.6 USGPH. Se
podra tener un ahorro de 220.6 GPH de etilenglicol.

Para las nuevas condiciones de presion y temperatura, manteniendo un mismo caudal
de alimentacion se puede lograr una reduccion del flujo de glicol de 3.67 USGPM,
llegando a tener una eficiencia no muy diferente a la actual, pero superior; y el
contenido de agua de salida ain se mantendria dentro de la especificacion segun
normativa correspondiente, que indica que se debe tener un valor menor
a5.93 IbH,O/ MMSCEF de gas.



CAPITULO IV
ANALISIS ECONOMICO
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4.1 ANALISIS ECONOMICO DE LA OPTIMIZACION DEL PROCESO
DE DESHIDRATACION DEL GAS NATURAL

El andlisis econdmico se plantea comparando la reduccion de la circulacion de MEG
de 25 USGPM a 21.33 USGPM.

411 Célculo de costo de MEG

Tabla IVV-1 Caracteristicas del Tambor de MEG

Imagen

Volumen (litros) 200
Volumen (USG) 52.8344
Precio ($us) 320

Fuente: (Cazén, 2020)

Costos de MEG para la deshidratacion del gas con 25 GPM:

25 USG 60 minutos 24 horas 36 000 USG
E3 E3 e —_—
Minuto 1 hora 1 dia Dia




36 000 USG 1 tambor 681,37 tambores 681 tambores
* = _— = N
Dia 52.8344 USG ' dia - dia
c81 tambores 320 $us 217 920 $us
* = —_—
dia 1 tambor Dia

Costos de MEG para la deshidratacion del gas con 21.33 GPM:

2133 USG 60 minutos 24 horas 30 715.2 USG
. * * = 2 —
Minuto 1 hora 1 dia Dia

30715.2 = 581.35 ——— = 581

Dia  52.8344 USG dia dia

tambores 320 $us $us
= 185920 —

>81 dia * 1 tambor Dia

USG 1 tambor tambores ~ tambores
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Como se observa en los anteriores datos, los costos de glicol para la deshidratacion del

gas con 25 USGPM es 217 920 $us/dia, mientras que los costos de glicol para la
deshidratacion del gas con 21.33 USGPM es 185 920 $us/dia, teniendo una diferencia

de 32 000 $us/dia, por tren de tratamiento.

Teniendo en cuenta que los tres trenes de tratamiento son iguales, este ahorro se

multiplica por dos, debido a que generalmente un tren se encuentra en stand by, que

entra en operacion cuando se tiene una gran demanda de caudal de gas a tratar. En dos

trenes se tienen un ahorro de 64 000 $us/dia.



CAPITULO V
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
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CONCLUSIONES

De acuerdo a los objetivos planteados inicialmente en el presente Proyecto de Grado y

habiendo realizado la aplicacion del simulador ASPEN HYSYS v8.8 de manera

efectiva se puede llegar a las siguientes conclusiones:

Mediante el método de Bukacek y GPSA se determiné el contenido de agua
en la entrada de la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio con un valor de
57.0426 Ib H,O/MMSCEF de gas natural y la cantidad de agua ser removida
como minimo es de 51.1126 Ib H,O/MMSCF de gas natural.

Para la identificacion del problema se realiz6 un diagnostico del proceso
actual, identificando que actualmente se esta trabajando con un excedente de
alrededor 200 GPH de glicol que se inyecta en la deshidratacion del gas.
Durante la simulacion a las condiciones de 1040 psig y 100°F con una
circulacion de MEG de 25 USGPM, se tiene un porcentaje de eficiencia en la
deshidratacion del gas natural de 98.0748 %.

A las nuevas condiciones de 995 psig, 110 °F se puede trabajar con una
circulacién de MEG de 21.33 USGPM, con un porcentaje de eficiencia en la
deshidratacion del gas natural de 98.3131 %. Ademas, que se reducen las
pérdidas de arrastre de MEG en la corriente de vapor de agua a la atmosfera.
Con los valores de presion, temperatura y flujo de glicol obtenidos de la
simulacion se elabora el nuevo diagrama de flujo del proceso deshidratacion
del gas natural en la Unidad de Ajuste de Punto de Rocio de la Planta Sabalo.
En base al anélisis econdmico realizado, al tener menor inyeccion de glicol,
se tendrda menores costos de este solvente quimico, con un ahorro de 32 000
$us para tratar un caudal de 200 MMSCFD de gas natural.

Con el balance de materia se corrobord las cantidades de las corrientes
obtenidas mediante la simulacion del proceso en ASPEN HYSYS v8.8, donde
los datos experimentales presentan un comportamiento muy similar a los datos

obtenidos tedricamente, como la corriente de gas de venta de un subtren es de
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10 622.5102 Ibmole/h, mediante el balance de materia este valor es de
10 627.4355 Ibmole/h.

Con la visita realizada a la Planta se logro tener una vision mas amplia y real
del &rea de estudio, identificando que se cuenta con un eficiente proceso de
deshidratacién, mediante la observacion, principalmente, de los controles de
calidad que se realizan de manera rigurosa y diaria al Glicol. Aun asi,
mediante indagacion, se constato que la inyeccion de glicol es elevada, para
lo cual surge la elaboracion del presente proyecto de grado, con el fin de

reducir el consumo de glicol manteniendo la eficiencia del proceso.
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RECOMENDACIONES

Como se ha observado durante la simulacion se recomienda mantener la
temperatura del regenerador entre 245 °F y 255 °F, para evitar pérdidas de
MEG por arrastre con el vapor de agua, ademas que a mayor temperatura el
glicol se descompone y forma productos corrosivos. En invierno se pude
trabajar hasta un maximo de 255 °F y en verano con temperaturas alrededor
de 242 °F.

Monitoreo de los parametros de proceso, por la implementacion del sistema
de compresidn en la planta Sébalo las condiciones operativas han cambiado,
debido a la reduccion de presion se tiene una mayor velocidad de flujo, es
decir, menor tiempo de residencia en los equipos, presentando problemas de
eficiencia en la separacion de fases.

Seguimiento exhaustivo de la calidad del MEG para identificar cualquier tipo
de contaminacion, particulas sélidas o hierro, que degradan el glicol.
Monitorear periddicamente el estado de los filtros de particulas y carbon
activado, manteniendo la presion diferencial en un rango no mayor de 10 — 15
psi. Y cambiar los cartuchos de los filtros, para evitar que el glicol rico tenga
impurezas, particulas sélidas e hidrocarburos livianos, pudiendo presurizar la
torre de regeneracion provocando pérdidas de glicol.

Vigilar la temperatura de regeneracion, para garantizar una adecuada
reconcentracion del glicol pobre al 77% de pureza, caso contrario se puede
presentar la formacion de hidratos, creando obstrucciones y taponamientos en
las lineas de gas.

Monitorear la cantidad de agua que ingresa a la Unidad de Ajuste de Punto de

Rocio, para determinar el valor 6ptimo de inyeccion de glicol.
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Anexo 1: Planta de Compresion




Anexo 2: Propiedades Fisicas y Solubilidad del Etilen Glicol

MEGlobal

_'"--._______________.—

Table 2: Physical Properties of Ethylene Glycol

Sdentific Common

Autoignition Temperature 398°C @ 1013.25 hPa 748°F @ 760rmm Hg
Critical Pressure 8,200 kPa 61,505 rmm Hg
Critical Specific Volume 0191 Ligmol 3.06 ft'/lbmol
Critical Temperature 446 .85°C 836.33°F
Dielectric Constant at 25°C 377 377

Electrical Conductivity at 20°C 1.07 % 10° mhos/ian 1.07 micrormhosicm
Evaporation Rate (Butyl Acetate = 1) 0.01 0.01
Flash Point, Closed Cup 111°C @ 1013.25 hPa 231.8°F @ 760 mm Hg
Heat of Combustion at 25°C 1,053 k)gmol 7297 Btudb

Heat of Formation at 25°C -460 Kigmel 3,188 Btu/lb

Heat of Fusion 8.96 kligmol 69 Btwlb

Heat of Vaporization at 1 atm 53.2 k Vigmal 369 Btuwlb
Molecular Weight 62.07 gimal 62.07 g/mal
Normal Boiling Point 197.4°C @ 1013.25 hPa 387°F @ 760 mm Hy

BP/ P (750 to 770 mm Hg) 0.337%C kPa 0.045°Cimm Hyg
Normal Freezing Point -1.2°C 11.8°F
Onset of Initial Decom position 240°C ABA°F
Refractive Index, n,, at 25°C 1.4306 1.4306
Solubility in Water at 20°C 100 wi 100 wit%
Solubility of Water in Ethylene Glycol at 20°C | 100 wi% 100 w3
Specific Gravity (20/20°C) 1.1153 11153

Specific Gravity T(10 to 40°C) 0.00070 per °C 0.00039 per °F
Surface Tension at 25°C 48.0 mMfm 48,0 dynesicm
Vapor Density (air = 1) 21 21
Vapor Pressure at 20°C 0.067 hPa 0.C6 mmHg
Dynamic Viscosity at 20°C 1983 mPa s 19.83 P

Note: These properties are laboratory results on pure compounds or typical of the product,

but should nat be confused with, or regarded as, specifications.

Ethylene Glycol



MEGlobal
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Table 3: Solubilities of Various Materials in Ethylene Glycol

Solubility, g/100 mL of Ethylene Glycol at 25°C

Acetone Completely Soluble | Lard Oil Insoluble
Animal Glue (Dry) Slightly Soluble | Linseed Oil Insoluble
Benzene 60 | Methanol Completely Soluble
Carbon Tetrachloride 66 | Methyl Orange 1.8
Castor Qil Isaluble | Monoethanolamine Completely Soluble
Cellulose Acetate Irsoluble | Nitrocellulose Irsoluble
Chlorobenzene 6.0 | Olive Oil Irsoluble
Coconut Oil Irsoluble | o-Dichlorobenzene 47
Cottonseed Oil Irsoluble | Paraffin Oil Irsoluble
Dextrin (10% water) Soluble | Phenol Completely 5oluble
Dextrin Slightly Soluble | Pine Oil Completely 5oluble
Dibutyl Phthalate 0.5 | Rosin Slightly Soluble
Dichloroethyl Ether 11.8 | Shellac Slightly Soluble
Diethanolamine Completely Soluble | Soya Bean Oil Slightly Soluble
Ethyl Ether 89 | Sperm Qil Slightly Soluble
Ethylene Glycol Distearate Slightly Soluble | Tall Oil 11
Gum Damar Slightly Soluble | Toluene 3.1
Heptane Slightly Soluble | Tung Oil Irsoluble
Hydrous Wool Fat Slightly Soluble | Turkey Red Oil 33
Kauri Gum Slightly Soluble ' Urea 440

Ethylene Glycol



Anexo 3: Composicion del Gas, datos VPACYF

Cromatografia del Gas de entrada

Date Test Volume  Cl Q a i-C4 n-C4 i-C5 n-C5 6 7 C7Plus a8 C9Plus €02 N2

Gravity ~ Saturated
10/17/2019 10/17/2019 199.374.550 86,7416 6,3138 2,2887 04339 0,6876 0,3009 0,226 0,2564 0,1693 0

0,0782 0,0292 2,0302 0,4442 0,671 1116

Cromatografia del gas de salida

GAS CHROMATOGRAPHY
Gas Mater Date Test Volume (7] cz c3 iCé | nCa | 05 | nC5 | C8 C7 |C7Pus| CB |CoPius| co2 Nz Gravity | Saturated
Date (SCF) Energy

FE-smnm |m.-1?.-2|:nq||-u-1?.-2mg m,w..saq B?.521s| 5.42551 2.:-1m| .3aq3| .515:1 .|51s| .agaa| .ae?3| .-::u25;| .mnn| .aara| .mu| 1.9??s| .45-:.:“ IfI.EEll 1.neq
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