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Resumen

En la actualidad México se enfrenta a la creciente necesidad de mejorar la explota-
cién de los campos , por lo que es necesario implementar el uso de sistemas artificiales
de produccion por ejemplo el bombeo neumatico.

En consideracién a lo anterior, es primordial conocer y entender los procesos de
acondicionamiento que el gas de inyeccion requiere para cumplir las especificaciones
necesarias, con el fin de evitar problemas de corrosion y formaciéon de hidratos dentro
de los pozos generando un aumento en los costos.

Los factores principales que controlan la calidad del gas dependen del contenido
de los gases amargos el agua presentes en la corriente de gas amargo himedo, las
cuales deben de cumplir con las especificaciones requeridas.Para ello, los procesos
en el tratamiento del gas son el endulzamiento y la deshidratacion, consistiendo en
la remocién de los gases acidos y la cantidad de agua, respectivamente.

Los procesos de endulzamiento y deshidratacion deben ser una parte inherente de
la explotacion de los yacimientos, ya que al aplicar dichos procesos el gas puede ser
usado como combustible o gas de bombeo neumatico.

Finalmente, una parte importante en el manejo del gas es la compresion del gas
(amargo y dulce), suministrando de esta manera la presién necesaria para su trans-
porte y acondicionamiento.
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Introduccion

La produccién de los pozos es enviado a los separadores, ahi la mezcla de hidrocarbu-
ros es separada, la corriente de gas pasa a una etapa de rectificacion, donde hay una
condensacién de hidrocarburos, posteriormente la corriente de gas amargo es enviada
a través de compresores a los Complejos Procesadores de Gas y Petroquimica

En los Complejos Procesadores de Gas, se recibe el gas amargo humedo y enviada
a las plantas de liquidos, donde se recupera hidrocarburos pesados, posteriormente
pasa a la planta endulzadora de gas; en este proceso se extraen los gases amargos los
cuales son tratados en la planta de azufre. Subsecuentemente, el gas dulce hiimedo
se envia al proceso de deshidratacion , el cual consiste en remover el contenido de
agua a través de los procesos criogénicos. Finalmente la corriente de gas dulce seco se
envia a la torre fraccionadora, donde se obtienen los diferentes productos derivados
del gas, en funcién de las condiciones de presién y temperatura caracteristicas de
cada componente, cumpliendo con con la calidad establecida en cada corriente.

Procesamiento del gas

El procesamiento del gas inicia con la corriente de gas amargo himedo que se obtie-
ne de la separacién de fases, después es enviada a rectificacién para retener liquidos
atrapados en dicha corriente, luego se comprime y es enviada a las plantas de endul-
zamiento con el objeto de eliminar los gases acidos, a la corriente de salida de dicho
tratamiento se conoce con el nombre de gas dulce humedo. Este flujo es enviado a la
planta de deshidratacion para eliminar el agua presente en la corriente de gas dulce
himedo, una vez que sale de dicho proceso la corriente se conoce como gas dulce
seco que pasa a torres fraccionadoras para obtener gas residual, etano, gas licuado
a presion (LPG) y gasolinas ligeras. Donde el gas residual es enviado a través de
compresores para ser comercializado a los clientes.



Los principales contaminantes que pueden estar presentes en la corriente del gas son:

= Vapor de agua

Agua libre

Liquidos asociados a la produccién (aceite lubricante, hidrocarburos pesados
= Solidos como arena, polvo, sal
= Gases no hidrocarburos (HyS, COs y N3)
Las etapas de procesamiento y manejo del gas son las siguientes:
1. Separaciéon de fases
. Rectificacién
. Compresion de gas amargo
. Endulzamiento

2
3
4
5. Recuperacion de azufre
6. Deshidratacion

7

. Compresion de gas dulce



En la figura 1 se muestra el ciclo del proceso de gas, considerando que el gas residual
(gas dulce seco) se utiliza como gas combustible y gas de bombeo neumaético.

Cabezal de
recoleccion

Separador gas-
Gas combustible aceite

Rectificador de
gas

Compresion de Compresion de
gas dulce gas amargo

F Deshidratacion Endulzamiento

Recuperacion de
azufre

Agua de desecho

Fraccionadora

Figura 1: Ciclo del gas

Los procesos de tratamiento de gas son necesarios por que ayudan a:
= Control del proceso de corrosion
» Impedir la formacién de hidratos
= Disminuir los costos del proceso de compresion
= Reduccién de emisiones a la atmosfera.
= Eficiencia energética de procesos involucrados.
» Alto grado de contaminacién que presentan los gases

= Entregar gas en condiciones adecuadas para el bombeo neumaético



Capitulo 1

Separacion

1.1. Baterias de separacion

En la bateria de separacion se realiza la separacion de las fases de la mezcla de hi-
drocarburos provenientes de los pozos productores y el gas separado es transportado
y distribuido a las Complejos Procesadores de Gas.

Las instalaciones de proceso de produccién primaria, son disenados para manejar
una producciéon maxima de los campos, se clasifican de acuerdo a la presién que
maneja la bateria.

Tabla 1.1: Clasificacién de las baterias

Nombre Clasificacion | Rango | Unidad
Alta Presion AP >60 | Kg/cm?
Presion Intermedia Ip 40-60 | Kg/cm?
Baja Presién BP 20-40 | Kg/cm?
Super Baja Presién SBP <20 | Kg/cm?

Esta clasificacion es importante ya que de ella depende la seleccién de los equipos
que requieren ser instalados en funcién de los rangos de operacion especificos.

Las razones por las que se debe efectuar una separacion adecuada de liquido y gas,
son:

1. Evitar grandes pérdidas de aceite ligero producto del arrastre en la corriente
de flujo de gas.

2. Evitar problemas de corrosion, abrasion del equipo de transporte, aumento en
las caidas de presion y disminucién en la capacidad de transporte de las lineas.
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3. Asegurar que haya flujo ininterrumpido de gas (para que no genere tapona-
miento en la tuberfa).

4. Evitar la contaminacién de las substancias posteriores en el proceso de purifi-
cacién (aminas, glicol).

1.2. Etapas del proceso de separacion en la ba-
teria

El aceite y el gas que se producen son mezclas de cientos de compuestos diferentes,
arrojados en forma de una corriente turbulenta de aceite, gas, agua y particulas
solidas, por lo que es necesario procesar dicha corriente tan pronto como sea posible.
La corriente de aceite y el gas son enviados a la bateria de separacién, donde se realiza
la separacion, estas secciones son:

= Separador de primera etapa

= Rectificador de primera etapa

» Separador de segunda etapa o tanque de balance
= Rectificador de segunda etapa

= Unidad de recuperacién de vapor

A continuacién se mencionan algunos aspectos de cada una de las etapas:

1.2.1. Separacion primaria

Los separadores como los mostrados en la figura 1.1 son equipos utilizados para
separar corrientes de aceite y gas que provienen directamente de los pozos.

Separadores de primera etapa Realizan la primera separacion de la produccion,
recibe la mezcla de crudo-gas, el gas obtenido se envia a los compresores de
baja presién. Estos separadores cuentan con los instrumentos de monitoreo y
el control automatico y proteccion.

Separadores de segunda etapa En este equipo se recibe el flujo de aceite prove-
niente de los separadores de primera etapa, aqui se hace una segunda separa-
cion de la mezcla crudo-gas para su mejor estabilizacion.

Una vez que el aceite se encuentra separado, se transporta a la entrada de los filtros
de crudo, para su posterior bombeo y el gas producto se manda al rectificador de
gas.
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Figura 1.1: Separador

1.2.2. Rectificacion de gas

En este tanque se recibe el gas proveniente de los separadores de segunda etapa,
aqui se realiza la separacién de posibles hidrocarburos ligeros que puedan estar en
la corriente de gas, provee una eficiencia de separacion entre el 90 y 100 %, esta
eficiencia es lograda por los internos del equipo.

Estos separadores utilizan como alimentacién corrientes donde la relacién de gas-
aceite es alta, evitando asi que el flujo de gas arrastre liquidos en forma de neblina.
Cuando se instalan internos se mejora la eficiencia reduciendo entonces el tamano
del recipiente, son ideales para facilitar los procesos subsecuentes del gas y puede
manejar hasta 3 barriles de liquidos por MMpcsd de gas o menos.
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Figura 1.2: Rectificador

Los rectificadores también conocidos como depuradores, pueden ser verticales u ho-
rizontales, reciben el gas que ha sido previamente separado, limpiado, transportado
desde otros equipos, para finalmente entregar un gas libre de hidrocarburos liquidos
asegurando que no contenga materiales que puedan danar los equipos.

Los usos de los depuradores son:

Entregar el gas para ser suministrado a calentadores, hervidores, generadores
de vapor, motores.

Suministro de gas de control para plantas de procesamiento.
Evitar la entrada de liquidos al compresor (aguas arriba).

Reducir la entrada de contaminantes liquidos a los equipos deshidratadores y
endulzadores (aguas arriba).

Conservar la calidad de los fluidos que salen de los equipos deshidratadores y
endulzadores (aguas abajo).

Mantener en buenas condiciones el sistema de distribucién de gas (aguas arri-
ba).

Remover cualquier liquido y sélido en las lineas de transmisién de gas (aguas
abajo).
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» Quitar el lubricante de la linea después de la compresién (aguas abajo)

El rectificador de gas seco es usa para remover el polvo, finos, herrumbre y otros
materiales extranos del gas de la corriente de gas, utilizado filtros de sélidos.

El rectificador funciona de la siguiente manera:

1. El gas entra al rectificador y choca con un panel (A) el cual cambia la direccién
del flujo de forma brusca, por lo que los liquidos coalescen.

2. El gas continua hacia la parte superior atravesando el extractor de neblina
(B).

3. El liquido atrapado en el desnebulizador, es drenado a través de un bolsillo y
un tubo de drenaje (C).

4. El liquido es almacenado en la parte inferior del recipiente (D).

Figura 1.3: Partes del rectificador

Los hidrocarburos recogidos son enviados a los filtros de crudo y el gas rectificado
se dirige a las unidades recuperadoras de vapor.
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1.2.3. Filtros

Tienen como funcién principal la proteccion de equipos vitales como medidores de
flujo, boquillas de pulverizacién, intercambiadores de calor, condensadores, bombas,
ya que retienen las impurezas transportadas (polvo, agua, aceite) ademas de permitir
un flujo adecuado. Generalmente, se encuentran antes de las estaciones receptoras
funcionan con la propia presién del sistema, esencialmente son cilindros (llamados
cartuchos), su limpieza se hace removiendo la parte central, permite remover particu-
las de hasta 0.3 micrones mejorando la eficiencia de los depuradores, sin embargo es
necesario que haya un mantenimiento continuo o un cambio de cartuchos, mostrado
en la figura 1.4.

Se requiere hacer una purga para eliminar el agua de condensacion, ademas de contar
con un mandémetro diferencial instalado entre la entrada y la salida del gas, para
tener control sobre la pérdida de flujo.

El filtro esta determinado por el tipo de gas, por la presién del sistema, el gasto, la
pérdida de gas y el tamano de las particulas que se requiere capturar.

Pueden estar compuestos por dos etapas para el tratamiento del fluido: en la primera
etapa (filtracion) donde son retenidos los sélidos y algunas gotas de liquido mientras
que en la segunda etapa (separacion) es separado del gas el liquido coalescido en los
elementos filtrantes de la primera etapa.

Espacio
TS Cartucho

intercambiable

Ailillus

Figura 1.4: Tipos de filtros
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1.2.4. Unidades recuperadoras de vapor

Estas unidades estan equipadas con un separador de gas, una bomba de condensa-
dos, un compresor, un enfriador de gas, lineas de proceso y de servicios auxiliares,
valvulas, tablero de control e instrumentaciéon de monitoreo y control.

Estos equipos reciben el gas obtenido de los separadores de segunda etapa y del
rectificador de gas y tienen como objetivo separar los condensados del gas que se
encuentra a baja presion, una vez que le han sido retirados el gas es enviado a los
procesos de compresion de baja presion del centro de procesos.

En estas unidades también se inyectan aditivos (como inhibidores de corrosién y de
asfaltenos), el gas resultante se aprovecha por los compresores de baja presién.

Figura 1.5: Unidades Recuperadoras de Vapor

1.3. Limpieza del gas

Las mezclas que pueden ser formadas por los sélidos pueden llegar a ser muy com-
plejas, sin embargo pueden llegar a ser eliminadas con ayuda de un rectificador de
gas o usando filtros.

Las particulas sélidas y liquidas suspendidas son arrastradas en el gas debido a la
gran velocidad que lleva dentro de los ductos, la cantidad de estas particulas es
variable pero oscila entre 2-400 1b/Mpcsd, cuando hay 2 1b/Mpcsd se considera un
gas limpio.

Sin embargo, hay que decir que la capacidad de limpieza es proporcional al mante-
nimiento, y cuando se llega al termino de la vida 1til del absorbente o el adsorbente
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se pude dar algunos de los siguientes casos.

» Cuando ha sido saturado al maximo, el excedente pasara a la corriente aguas
abajo (no es suficiente la limpieza).

= Con el aumento de impurezas se crea una presion diferencial, provocando danos
al elemento de limpieza (anade este material danado a la corriente).

= Sies demasiado grande la cantidad de particulas puede provocar taponamiento.



Capitulo 2

Endulzamiento

2.1. Introduccion

Debido a la naturaleza corrosiva y toxica del acido sulfhidrico y del diéxido de
carbono en presencia de agua, el gas destinado a la venta debe contener menos de 5
ppm de 4cido sulfhidrico y tener un poder calorifico (C,) minimo de 920 BTU /pie?

Los procesos de eliminacién de gases acidos pueden clasificarse de diversas maneras,
en la figura 2.1 se presenta una clasificacién simple de los procesos disponibles.

Las especificaciones que debe reunir el gas para considerarse dulce dependen del
uso, del pais, y del contrato al que se encuentra sujeto, dado que el gas tiene una
composicion muy amplia, los procesos de eliminacion de los gases acidos varian y
son elegidos de acuerdo al producto final deseado.

En la actualidad existen diferentes tecnologias mediante la cual es posible la remo-
ci6én del dcido sulfthidrico (H2S) y el diéxido de carbono (C'Os) del gas.

12
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Endulzamiento
|
| I I I

.. Conversion

Absorbentes Adsorcion Membranas é
directa

—  Quimicos
- Fisicos
— Hibridos

Figura 2.1: Clasificacién de endulzamiento

2.2. Factores de seleccion del sistema de endulza-
miento

Los factores mas importantes son:

= Tipo y concentracién de impurezas en el gas acido a remover. Es el factor
primordial para realizar una seleccién del proceso méas adecuado, en la figura
2.2 se muestran las relaciones entre el gas de entrada y el gas de salida.

= Temperatura, presion y volumen de gas que sera procesado. Estos parametros
establece el diseno de las plantas de endulzamiento, al definir el tamano de la
planta y los equipos necesarios

» Las especificaciones del gas amargo y del gas dulce segin sea el caso (Consultar
en el apéndice E)

» Factores econémicos (inversién, capital de operacién, VPN)
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= Regulaciones de contaminantes en el ambiente

= Corrosién.

T00% 0% |
Membranas seguidos de aminas -
Solventes fisicos, mixtos, aminas Solventes Membranas,
10% fisicos | Solventes |
- Fisicos
Solventes fisicos
Solventes hibridos
Solventes quimicos

30 ppem Tamices moleculares 1000 ppr
Solventes quimicos

Tamices molecualres
100 ppm) 100 ppm

1 ppm 10 ppm 100 ppm 1000 ppm 1% 10%

Concentracion de gas acido de entrada

Concentracion de gas acido de salida

Figura 2.2: Guia para seleccién de procesos de endulzamiento de gas

2.3. Procesos de absorcion

2.3.1. Solventes Quimicos

En este proceso los componentes dcidos reaccionan con un componente activo en
la solucion, los productos resultantes de la reacciéon quimica pueden descomponerse
y ser regenerados a sus compuestos originales mediante la aplicacién de calor y/o
disminucién de la presion del sistema.

Estos procesos son los mas utilizados por su gran capacidad de remocién, bajo costo,
flexibilidad en el diseno y operacion. Los procesos con aminas son aplicables cuando
los gases acidos (H2S y CO;) tienen baja presién parcial en el gas tratado y se
requiere bajas concentraciones del gas dcido en el gas de salida (gas tratado).

En general los solventes quimicos presentan alta eficiencia en la eliminacion de los
gases acidos, aun cuando se trata de un gas de alimentacion con baja presion parcial.
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Aminas
Uno de los solventes de mayor utilidad son las aminas, las cuales son compuestos
incoloros cuando estan en estado puro, pero al oxidarse se colorean.

Los primeros miembros de esta serie son gases con olor similar al amoniaco, pero
a medida que aumenta el nimero de dtomos de carbono en la molécula, el olor se
hace similar al del pescado, las aminas aromaticas son muy toxicas y pueden ser
absorbidas a través de la piel.

La mayoria de las aminas pueden formar puentes de hidrégeno, lo que tienen puntos
de ebulliciéon mayores a otros compuestos de igual peso molecular, quimicamente se
comportan como bases.

Aminas usadas comuinmente en la industria

» Monoetanolamina (MEA): HOCyH,N H,
» Dietanolamina (DEA): (HOCyH4)oNH
» Diglicolamina (DGA): H(OCH,)sN Hy
» Metildietanolamina (MDEA): (HOCyH,)oNC Hs
» Trietanolamina (TEA): (HOCyH,)sN
» Diisopropanolamina (DIPA):(HOC3Hg)s N H
A continuacién se mencionan algunas caracteristicas de cada una de las aminas.

Monoetanolamina (MEA) La MEA es una amina primaria de color claro, trans-
parente e higroscépico con olor amoniacal, ha tenido un uso difundido espe-
cialmente en concentraciones bajas de gas acido.

Tiene un peso molecular de 61.08, este peso es pequeno por lo que ofrece la
mayor capacidad de transporte de H,.S por unidades de masa, es decir requiere
de menores gastos de circulacién dentro del proceso de endulzamiento.

La monoetanolamina es la mas reactiva de las aminas, usandose en procesos
no selectivos de remocién del CO, y del HS, aunque algunas impurezas tales
como el COS, C'S; y el Oy tienden a degradar la solucién, por lo cual no se
recomienda cuando se tenga la presencia de estos compuestos, aunque la amina
logra una remocion parcial de estos compuestos.

La MEA es estable quimicamente y aunque la relacién de reaccion del HyS es
mayor que con C'Oy el proceso de endulzamiento no se considera selectivo.
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El porcentaje por peso de MEA en la solucién se limita al 15 %. Por esta razén
se requiere de grandes cantidades de calor de solucion en el sistema por lo que
normalmente cuando se usa MEA se requiere un buen rehervidor para poder
recuperar la MEA.

La corrosién se da si las concentraciones de amina exceden el 20 % siendo
necesario la implementacién de inhibidores cuando se requiere aumentar dicha
concentracion, y la formacién de espuma es el principal problema operacional
al trabajar con MEA.

Hay pérdidas de solucion altas debido a que posee una presion de vapor re-
lativamente alta provocando vaporizacion, y reacciona irreversiblemente con
algunos compuestos de azufre y carbono, ademas de que puede absorber hi-
drocarburos pesados.

Las soluciones acuosas de monoetanolamina, que fueron utilizados casi ex-
clusivamente para muchos anos para el endulzamiento pero comienza a ser
reemplazado por otros sistemas mas eficientes y para sistemas de alta presién
pero sigue siendo el disolvente preferido para corrientes de gas que contiene
concentraciones relativamente bajas de HyS y COs.

Dietanolamina (DEA) La DEA es una amina secundaria y se obtiene haciendo
reaccionar a la MEA con el 6xido de etileno, a temperaturas mayores al am-
biente es un liquido claro, higroscopico y viscoso, con un suave olor amoniacal.
Tiene un peso molecular de 105.14 teniendo una mayor aplicacién en el trata-
miento de gas de refinerias, en los cuales pueden existir compuestos sulfurosos
(donde no es recomendable la MEA).

La DEA no es tan reactiva con el HyS como la MEA, por lo tanto en algunas
ocasiones es incapaz de llevar el contenido de HsS hasta los niveles requeridos,
sin embargo al ser menos reactiva también es menos corrosiva que la MEA,
pero a concentraciones altas la solucién se vuelve muy viscosa.

Las aminas secundarias son mucho menos reactivas con COS y CSy que las
aminas primarias, y los productos de reaccién no son corrosivos. En conse-
cuencia, dietanolamina y otras aminas secundarias son la mejor opciéon para
el tratamiento de corrientes de gas que contienen COS y CS5, la reaccion de
DEA con COS y CS; es mas lenta que con la MEA, y los productos de la
reacciéon son distintos, lo que causa menores pérdidas de amina al reaccionar
con estos gases.

La baja presion de vapor de dietanolamina la hace adecuada para operaciones
de baja presion, dado que las pérdidas de vaporizacién son bastante insig-
nificantes, por lo que funciona bien en absorbedores de baja presién. Una
desventaja de la DEA es que se degrada en igual forma que la MEA, pero
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los productos de degradacién tienden a hervir a la misma temperatura por lo
que la recuperacion de soluciones contaminadas puede requerir de destilacion
al vacio. Otra desventaja de DEA es que se somete a numerosas reacciones
irreversibles con C'O,, formaciéon de productos de degradaciéon corrosivos, y
por esa razon, DEA puede que no se use para el tratamiento de gases con un
alto contenido de C'Os.

La DEA se usa para endulzar corrientes de gas amargo que contengan un total
de 10 % o m4s de gases 4cidos a presiones de operacién de unos 2.4 Kg/cm?, las
soluciones de dietanolamina (25 a 30 % en peso) pueden absorber gases acidos
con relaciones estequiométricas tan altas como 0.70 a 1 mol de gas dcido por
mol de DEA, siempre que la presién parcial de los gases acidos en el gas de
alimentacion a la planta sea suficientemente alta.

La presencia de impurezas tales como COS y C'S5 no es perjudicial para la so-
lucion, bajo condiciones normales de funcionamiento, los productos de descom-
posicion de la DEA se eliminan facilmente mediante filtracién usando carbén
activado.

Diglicolamina (DGA) La DGA es una amina primaria como la MEA en cuanto
a la reactividad pero tiene mejor estabilidad y baja presién de vapor, esto
permite el uso de concentraciones relativamente altas, entre 50-70 % P/P, lo
que resulta en velocidades de circulaciéon mas bajas y en comparacién con las
soluciones de MEA.

Tiene un menor requerimiento energético que la MEA, se usa en flujos grandes
debido a las altas concentraciones, una de las desventajas es su alto grado de
degradacion, sobretodo en presencia de los compuestos azufrados.

DGA ha demostrado ser muy eficaz para la purificacién de grandes voliimenes
de baja presion (100 a 200 psia) de gas asociado ya que puede funcionar a tem-

peraturas ambiente elevadas y puede producir gas dulce a presiones moderadas
a razén de %25 HyS / 100 pesd.

En comparacién con los sistemas de MEA indica algunos ahorros en los costos
operativos y de capital, asi como un mejor funcionamiento a presiones rela-
tivamente bajas, ademdas de conseguir la eliminacién parcial de COS a altas
temperaturas.

Los productos de descomposicion formados en la reacciéon entre la DGA y los
gases acidos de azufre, son regenerados térmicamente durante la operacién
normal de recuperacién de la amina.

La quimica es mas costosa y da productos de degradacion que no son regene-
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rables cuando estan presentes el COy con COS y CS,. La degradacion de la
solucién absorbedora de amina se evita con el uso de una técnica de recupe-
racion por alta temperatura, la cual purifica la solucién.

Metildietanolamina (MDEA) La metildietanolamina, es una amina terciaria
que reacciona lentamente con el COy, por lo tanto para removerlo, se requiere
de un mayor numero de etapas de equilibrio de absorcion.

Absorcién selectiva de H,S en la presencia de C'O,, especialmente en casos
en los que la proporcién de COy y HyS es muy alta (10-15 veces), se ha
hecho popular para la purificaciéon de los gases distintos de los hidrocarburos
(gasificacion de carbén y gas de cola planta Claus).

La MDEA se usa normalmente en un rango del 20 % al 50 % P/P. Debido a
los pocos problemas con la corrosién, unos indices de absorcion entre 0.7 y 0.8
mol COy /mol MDEA son posibles en equipos de acero al carbono.

Puede absorber HyS selectivamente bajo condiciones determinadas (tiempos
de contacto cortos, dado que la reaccién con el CO; es muy lenta) puede
hacer que el gas contenga 5 partes por millén HyS (algo que no podria ser
obtenido con absorcién), y eliminar cerca del 30 % del CO; contenido en el gas
de alimentacion.

Estos solventes son reclamados para ser mas selectivos que los convencionales
MDEA y soluciones DIPA vy, por consiguiente, mas econémico con respecto al
consumo de energia.

Con un diseno adecuado, disolventes selectivos pueden producir concentracio-
nes bajas de HyS (4 ppm), mientras que permiten una fracciéon importante
de CO,. Debido a su baja presién de vapor, la MDEA se puede utilizar en
concentraciones de hasta 60 % en peso en soluciones acuosas sin pérdidas por
evaporacion apreciables, ademas de ser resistente a la degradacién térmica y
quimica, no es corrosivo, genera poco calor de reaccién con el HyS 'y COq y
no es miscible con hidrocarburos.

La MDEA es un material ligeramente téxico y puede provocar irritacion en la
piel. El material se debe de almacenar en lugares ventilados, frescos y secos,
alejados de las fuentes de calor.

Trietanolamina (TEA) La TEA es una amina terciaria que se obtiene quimi-
camente haciendo reaccionar a la DEA con dxido de etileno, es un liquido
ligeramente amarillo, higroscopico, viscoso, de olor amoniacal y de capacidad
humectante. También se puede utilizar como agente de alcalinizacion de aci-
dos grasos de cadena larga. La TEA practicamente ha sido reemplazada por
la DEA y la MEA debido a su baja capacidad relativa para remover HsS.



CAPITULO 2. ENDULZAMIENTO 19

Di-isopropanolamina (DIPA) Es una amina secundaria usada con un solvente
organico para el tratamiento de gases y liquidos con HyS, COy y COS (este
ultimo puede ser en cantidades considerables).

La DIPA se caracteriza por tener bajos requerimientos de vapor para la rege-
neracion de la solucién y no ser corrosivo. Las soluciones de la DIPA, tiene una
alta capacidad para transportar gases acidos con alto peso molar, pero por su
alto peso molecular, requiere de tasas masicas muy altas gradualmente se ha
ido reemplazando el uso de DIPA por MDEA.

Propiedades de las Aminas
Las aminas son compuestos derivados del amoniaco (N Hj), en donde uno o més
grupos alquilo (C'Hj3) reemplazan al 4tomo de hidrégeno.

Cuando se reemplaza un dtomo de hidrégeno se forma una amina primaria, si son
dos atomos de hidrogeno una amina secundaria, reemplazando los tres dtomos de
hidrégeno una amina terciaria, y asi sucesivamente. La amina primaria es la mas
reactiva, seguida por la secundaria y finalmente la terciaria, en la figura 2.3 se
aprecia la clasificacion y los nombres de la aminas.

Aminas Primarnias:
Ho H._
i N=—CHs—CHy—OH H_,."-N—[CH_»:I;-G {CH3);—0H

Monoetanolamina (MEA) Diglicolamina (DEA)

Aminas Secundarias:

HO—(CH 3);—N—{CH},—0OH HG—EIIH—CHE—N—CH:.—(FH—{}H
il-l HiC H s
Dietanolamina (DEA) Dilsopropanolamina [(DIPA)

Aminas Terciarias:

HO—(CHo)y~N—(CH,),~OH

HO—({CH3}s—N—({CH5}s-CH
[ﬁ}l:]z 252 | 212
OH CH,
Trietanolamina (TEA) Metildietanclamina (MDEA)

Figura 2.3: Aminas
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El grupo alquilo (C'Hj) se simboliza como (R) que estdn unidos al nitrégeno, por
tanto se puede escribir de acuerdo a la figura 2.4.

Amoniaco Amina primaria Amina secundaria Amina terciaria
AN A VANV
H-—N\ H—N\ H—N\ Ha—N\

Figura 2.4: Alquilo

Tabla 2.1: Propiedades principales de las aminas

Propiedad de la | \/p\ | pEA | TEA | MDEA| DIPA | DGA
amina
Peso molecular 61.09 | 105.14 | 149.19 119.7 133.19 | 105.14
Gravedad especifica
(20/20°C) 1.0179 | 1.0919 | 1.1258 | 1.0418 | 0.989 | 1.055
Punto de ebullicion @ |y 412011 4919 | 11958 | 1.0418 | 0.989 | 1.055
1 atm [°C]
Presion de vapor @
20°C [mmig 171 ; 360 | 247.2 | 2487 | 221
Punto de
soldificacién [°C] 10.5 28 921.2 21 42 95
SOI“bﬂidad enagua @ 1000 | 96 49 | 100% | 100% | 87% | 100%
20 °C [ %peso]
VlSCOSId[z‘g] @20°C 24.1 380 | 1.013 | 101 198 2
Calor de vaporizacion
BTU) 335 9288 230 223 | 1845 | 219.1

En solucién acuosa H,S' y el C'O, se disocian en una solucion acida débil, la reacciéon
es exotérmica y forma una sal soluble, a continuacién se muestra la reaccién.

GaSgeido + Amina S Gasseigo ¥ Sal amina (2.1)

COy+ MDEA S COy % Sal MDEA (2.2)
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En las reacciones anteriores se pueden dar en un sentido o en otro, cuando es de
izquierda a derecha se tiene el proceso de endulzamiento produciendo ademas calor;
cuando se tiene la reaccién de derecha a izquierda la solucién de amina se aplica
calor para recuperar la amina.

El H,S reacciona de la siguiente manera
RiRyRsN + HyS S RiRyRsNHTHS™ (2.3)

El CO, reacciona via formacién de carbamato (reaccién rapida)
RiRyNH + COy S RiReNTHCOO™ (2.4)

R\ReNTHCOO™ + RiRyNH < RiRyNCOO™ + Ry Ry NH* (2.5)

2R\ RoNH + COy S RiRyNH, + RiR,NHCOO™ (2.6)

El CO, también reacciona via acido base (reaccién lenta) con aminas primarias y
secundarias de acuerdo a las siguientes reacciones:

COy + HyO < HyCOs (2.7)
H,CO3 = HT + HCOy (2.8)
H™ + RyNCH3 S RyNCH (2.9)

COy + HyO + RoNCH; S RyNCH, + HCO;3 (2.10)
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Equipos requeridos para el endulzamiento con aminas

Separador de entrada (gas amargo) Separa los contaminantes que lleguen con
el gas (hidrocarburos liquidos, agua o sélidos), la razén principal es evitar que
estos contaminantes afecten la eficiencia del proceso de endulzamiento (pueden
generar corrosién o espumas)

Torre contactora o absorbedora (equipo mayor) Es donde ocurre la reaccién
entre la amina disuelta en la solucién que entra por la parte superior y los
gases acidos presentes en el gas amargo provenientes de la parte inferior, la
torre cuenta con cierto nimero de platos (donde ocurren el endulzamiento,
generalmente son 23). La torre trabaja a altas presiones bajas temperaturas,
el gas tratado sale en el domo de la torre (con las especificaciones que sean
necesarias) Este equipo es de vital importancia en el proceso y se requiere
tomar en cuenta:

Variables de operacion
= Amina usada
= Presién
= Temperatura
= Numero de platos
= Tiempo de contacto
= Diametro
= Niveles de liquidos
Variables de operacion
= Flujo, temperatura y presion del gas
= Concentraciones de gases acidos
= Concentracion y flujo de amina
» Temperatura de la amina pobre

Tanque de venteo o flash Recipiente que separa los hidrocarburos solubles arras-
trados por la amina rica, el equipo opera a bajas presiones (5-75 psia), la razén
para su uso es que evita la formacion de espuma aguas abajo. Para la opera-
cion se requiere de una instrumentacién adecuada, para la remocién periddica
de los hidrocarburos.



CAPITULO 2. ENDULZAMIENTO 23

Intercambiador de calor (amina rica/amina pobre) Estd hecho con metalur-
gia especial basado en las relaciones de gases acidos ( COy/H3S) Se aprovecha
el calor de la amina pobre que viene de la torre regeneradora, reduce su tempe-
ratura al transferirle el calor a la amina rica que viene de la torre contactora,
todo esto para reducir el requerimiento de energia. Este equipo trabaja a baja
presion, si se trabaja a menor presion la amina rica puede liberar los gases aci-
dos promoviendo la corrosién, para disminuir este efecto se instala una valvula
de control para regular el flujo de salida para que opere a la misma presién
que el tanque flash. Se utiliza un lavado con vapor de agua y Ny a presion para
alargar la vida del intercambiador (evita el ensuciamiento progresivo).

Torre regeneradora (Equipo mayor) La torre cuenta con 22 platos, con un con-
densador de domo (agua) y reflujo, en el fondo tiene un rehervidor que da el
calor necesario para que se produzca la disociacion de la amina-acido. La ami-
na rica entra en contacto con una corriente de vapor de agua (rehervidor)
vaporizando parte del agua de la solucién, entre mas vapor la cantidad de
CO, recuperado aumenta. Funciona a contracorriente y se restaura casi inte-
gramente la capacidad para absorber los gases acidos y esta se reinyecta al
sistema.

Este equipo es de vital importancia en el proceso y se requiere tomar en cuenta:
Variables de diseno

= Presién de trabajo

Temperatura

Relacién vapor/amina

Numero de platos

Didmetro de la columna

Area de transferencia de calor
Variables de operacion

= Vapor del rehervidor

» Temperatura de la anima

= Presién de la torre

= Reciclo en el domo

Tanque de almacenamiento Es donde se almacena la amina pobre recuperada,
se debe tener una constante observacién del nivel de concentracién de la so-
lucién (amina/agua) y reponer las pérdidas en caso de ser necesario, teniendo
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cuidado que la amina no entre en contacto con el aire ya que pierde su capa-
cidad de absorcién.

Bomba de la Solucién Pobre Se usa para incrementa la presion de la soluciéon
pobre de tal manera que la solucién de amina pueda entrar al absorbedor.

Enfriador de la Solucion Pobre La solucién pobre que sale del regenerador tiene
una temperatura muy alta y si entra al absorbedor disminuyendo la capacidad
de retencion de componentes acidos, por lo que es necesario llevar la solucion
a 10°F por encima de la temperatura de entrada del gas.

Filtros Remueve las particulas acumuladas y cualquier contaminante, generalmen-
te tiene 10 micrones absolutos, se recomienda por lo menos de 10-20 % de
eficiencia.

Proceso

En la figura 2.5 se presenta un diagrama con los equipos bésicos en una planta

de amina (MDEA).

El gas pasa por un pretratamiento para poder remover agua y los lodos liqui-
dos contenidos en el gas mediante sistemas de impacto, como membranas que
se encargan de remover el resto de agua, ya que si estos contaminantes entran a
la torre absorbedora podrian causar problemas como espumas, contaminacion
y corrosién que dan lugar a pérdidas de disolvente y una baja calidad del gas
dulce. El gas contaminado entra por la parte inferior de la columna absorbe-
dora y fluye hacia la parte superior de la torre donde sale como gas dulce, es
decir sin HyS ni C'O,. Dentro de la torre los gases dcidos se absorben con la
solucién liquida de alcanolaminas que entra en contracorriente (generalmente
MDEA), esta solucién liquida en el domo es conocida como amina pobre y sale
por la parte inferior de la misma como amina rica (ya que contienen los gases
acidos absorbidos).

Posteriormente la corriente de amina rica en gases acidos se manda a una torre
regeneradora la cual se encarga de separar la solucion de alcanolaminas de los
gases acidos mediante una caida de presion.

Después las alcanolaminas salen limpias (por fondo de la torre regeneradora)
y se mandan a la torre de absorcion, tras su paso por un enfriador para su
preparacién a la entrada de la torre absorbedora, para continuar su ciclo en el
proceso de endulzamiento.

En la torre absorbedora el contacto liquido-gas se hace a través de columnas
de platos o columnas empacadas que permiten el contacto de la solucion de
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alcanolaminas y el gas amargo, de manera que el HyS y C'O, se transfieren de
la corriente gaseosa a la corriente liquida.

La corriente rica en gases acidos se manda a un tanque de almacenamiento con
el fin de separar los hidrocarburos disueltos en esta corriente por medio de una
caida de presion , asi los hidrocarburos ligeros se separan de los hidrocarburos
pesados, y posteriormente se separan de las alcanolaminas.

Tras el paso por el tanque, esta corriente se calienta en un intercambiador de
calor para preparar su entrada a la torre regeneradora, es importante decir que
la torre regeneradora es una torre igual que la torre absorbedora, en cuanto a
sus caracteristicas de diseno.

La solucion de alcanolaminas entra por la parte superior de la torre regenera-
dora y en contracorriente al vapor de gases dcidos que se genera en el hervidor.
El vapor fluye hacia arriba de la torre y pasa por un condensador que separa
a la solucién de alcanolaminas vaporizada de los gases acidos.

Se recomienda que esta torre opere con una temperatura baja de calentamiento
y con una baja presion de vapor.

Gas dulce Cond‘?@ﬂ_ Gas écido
: R MDEA pobre m Separador
e t 1 Torre
Torre absorbedora Reclaimer Regenerador
Gasde [__ —
entrada | __ L L
' Hidrocarburos -
VDEA Rehervidor
it -1—“—&1'/ Bomba
Amina y <
Tanque gas acido
de venteo v/ T d
Intercambiador anque de
> almacenamiento

Figura 2.5: Proceso de endulzamiento con aminas
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Guia para el diseno de una planta de endulzamiento con aminas

Recomendaciones en el diseno para una planta de amina.

Presién parcial. Se requiere calcular la presion parcial de los gases acidos (H»S,
C'O,) de la corriente de gas de entrada, y a condiciones de la torre absordedora.

Temperatura de la amina rica. Se calcula la temperatura de la solucién de amina
rica que entrara por el fondo de la torre absordedora, esta temperatura generalmente
estd mas caliente que el gas de entrada (20-40°F).

Cantidad de gas removido. Determinar la cantidad de gas amargo que tiene que
ser removido de la corriente de gas.

Gasto de amina. Encontrar el gasto de circulacion de la amina, ajustandose a las
condiciones necesarias de remocion.

Temperatura de la amina pobre . Calcular la temperatura de amina pobre (entre
100-130 °F), cuidando ademéds de que la temperatura del gas dulce este por encima
de la amina pobre (0-15 °F).

Balance de energia. Realizar un balance de energia para comprobar los calculos
anteriores.

Punto de rocio de la corriente de gas. Vigilar las condiciones del punto de
rocio de la corriente de gas en la torre absordedora, ya que a medida que los gases
amargos son removidos el punto de rocio se incrementa por lo que hay condensacion
de los hidrocarburos, esta puede provocar espuma, por lo que es necesario tener un
control sobre la misma.

Seleccion del tipo de amina. Observando las propiedades fisicas de la amina para
encontrar la que mejor se ajuste a las condiciones de trabajo que se requieren, para
ello consultar la tabla 2.2.
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Tabla 2.2: Propiedades de trabajo de las aminas

Amina MEA DEA DGA MDEA
% P/P 15-25 25-35 50-70 30-50

/o mol gas dcidofmol de | 50 45 | 035040 | 0.20040 | 030040
amina

1b mol am}ng/ Ibmol gas 5 5 5 4
acido

Gas acido en amina rica

(mol de gas acido /mol de | 0.45-0.52 0.43-0.73 0.35-0.40 0.30-0.35
amina)

b amina/galén de 1.26 3.05 5.43 4.37

soluciéon

b-mol amina/100 gal de 2.06 2.9 5.16 3.67
soluciéon

Condiciones en el intercambiador de calor amina rica- amina pobre. Para
evitar la corrosién debido a la solucién de amina la velocidad (V) de la misma se
restringe entre 2-4 pie/s, ademds es necesario vigilar que la caida de presién (AP)
sea entre 2-5 psia, y que la diferencia de temperaturas entre las corrientes de aminas

debe ser 70-100 °F.
Torres. Las torres absorderoras y regeneradoras, pueden ser de platos o empacadas.

Condensadores. Al diseno de los condensadores de reflujo debe considerar un factor
de seguridad de 10 % en la carga de calor (heat duty)

Relacién de reflujo. Calcular la relaciéon que hay entre moles de agua (regenera-
dor)/moles de gas dcido del condensador.

Bombas. Las bombas de aminas deben ser centrifugas, trabajan en linea, con una
presion de succién de 3-10 psia.

Rangos normales de funcionamiento

Los rangos tipicos de operacion son los siguientes:
» Amina Rica del absorbedor (aguas abajo de la vélvula de control de nivel):
e Presion = 40-80 psia
e Temperatura= 100-180°F
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= Intercambiador de amina:
e Amina rica:
o Temperatura entrada = 100-180 °F
o Temperatura salida = 190-220 °F
e Amina Pobre
o Temperatura entrada = 240-250 °F
o Temperatura salida = 170-190 °F

Enfriador de amina:

e Temperatura entrada = 170-190 °F
e Temperatura salida = 100-130 °F

Condensador del domo de la torre regeneradora:
e Temperatura entrada = 190-225 °F
e Temperatura salida = 100-130 °F

Bombas de Reflujo

e Presion succion = 3-6 psia
e Presion descarga = 30-40 psia

Bombas de Refuerzo

e Presion succién = 3-6 psia
e Presion descarga = 50-65 psia

Bombas de Circulacion:

e Presion succién = 0-40 psia

e Presion descarga = 50 psia sobre la presion de operacion del absorbedor.
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Factores en el diseno de un sistema de endulzamiento

Condiciones de entrada Se refiere al gas que se prevé ingresara a planta de en-
dulzamiento, y las condiciones operaciones del mismo (presion, temperatura,
flujo)

Composicion del gas de entrada

Tamano y Consto de una Planta de Endulzamiento con Aminas El tamano
y por ende el costo de una planta de amina esta en funcion del gasto de circu-
lacién de la amina, que sera utilizada en el proceso de endulzamiento. Desde,
luego el gasto de circulaciéon de amina dependera de la carga de gas acido en
la solucion rica, solucion pobre y concentracion de amina, que sera utilizada.

Gasto de Amina Para estimar el gasto de amina en una planta de endulzamiento
de gas amargo con absorcién de los gases dcidos con amina, como se muestra
en el ejemplo 1 de este mismo capitulo.

Equipos Necesarios para en el Endulzamiento del Gas con Aminas En el
diseno de la planta de endulzamiento con aminas, se deben de tomar en cuenta
las siguientes consideraciones:

El tipo de amina que se utilizara Proceso, diseno de los equipos y parametros
en funcion de la amina usada.

Presiéon de vapor de la solucién de amina Datos de presion de vapor total de
la solucion de amina como una funcién de la temperatura y la concentracion.

Problemas operacionales en plantas de aminas

La mayoria de los problemas operacionales que se presentan, se pueden detectar
mediante procedimientos que se encuentran en los manuales de operacién. A conti-
nuacion se presentan los mas comunes

Corrosién dulce (CO,)

Este tipo de corrosién representa uno de los principales problemas que confronta
la industria petrolera, debido a que el C'O, en presencia de agua libre forma acido
carbénico HoCOs. El acido ataca al hierro y forma bicarbonato de hierro soluble
Fe(HCOj3)s, que al calentarse libera C'Os, mientras que el hierro forma un 6xido
insoluble. Si en el medio estd presente el acido sulfhidrico HsS reaccionara con este
oxido para formar sulfuro de hierro FeS.

Todo esto ocasiona deterioros severos en los equipos e instalaciones pertenecientes
al area de produccién, almacenaje y transporte. Debido a su bajo costo, el material
de construccion mayormente utilizado es el acero al carbono, el cual es altamente
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susceptible a ser corroido por la presencia de un alto contenido de CO,. Es necesario
entender el proceso de corrosién por C'O, para poder predecir, prevenir y atacar sus
efectos de manera efectiva. Los lugares mas propensos a la corrosién son el rehervi-
dor, el intercambiador de calor amina rica-amina pobre y el regenerador, debido a
las altas temperaturas que manejan. También se pueden afectar el condensador y el
acumulador.

Formacién de espuma

Un incremento en la presion a través del absorbedor indica formacién de espuma.
Significa que existe un contacto pobre entre el gas y el solvente utilizado, resultando
una reduccion en la capacidad y eficiencia del tratamiento. Las causas principales
de este efecto son:

= Sélidos en suspension.

Acidos orgénicos.

Inhibidores de corrosion.

Hidrocarburos condensados.

= Impurezas en el agua de reposicion.
= Productos de degradacion.

Los contaminantes provenientes del campo pueden ser minimizados mediante una
adecuada separacion en la entrada de la planta, mientras que se puede evitar la
condensacién de hidrocarburos en el absorbedor, manteniendo la temperatura de la
solucién pobre, por lo menos 5.56 °C sobre el punto de rocio de los hidrocarburos
del gas de salida.

Pérdidas de aminas

Las pérdidas de aminas pueden ser un problema operacional serio y costoso, por
lo cual se debe controlar para evitar problemas en los procesos aguas abajo. Las
principales causas de las pérdidas de aminas son:

» la degradacién de la solucion (tienden a oxidarse, degradédndose por efecto de
la temperatura o envenenamiento. El oxigeno hace que se degrade y forme
sales estables)

» Corrosién o derrames accidentales)
= La formacién de espumas

» Impurezas y contaminantes (al agregarle antiespumantes e inhibidores de co-
rrosién inadecuados)

= Vaporizacion
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= Salida por el fondo del recuperador.

Al mantener la amina por debajo de 43.3°C se disminuyen las pérdidas. Un separador
instalado en la corriente de gas dulce ayudara a recuperar la solucién, envidandola
nuevamente al sistema. El absorbedor debe estar bien disenado para evitar pérdidas
notables de aminas, las cuales también se producen cuando el gas acido es venteado
a la atmosfera, por lo que es recomendable colocar un separador a su descarga. Al
mantener la temperatura del gas acido o de los gases de cola por debajo de 99°C
entre el regenerador y el condensador de domo y por debajo de 49°C, después del
condensador, se disminuyen las pérdidas. Para medir la cantidad que se pierde, se
puede verificar con la cantidad de amina en el reflujo.

Diseno

El diseno de las plantas de amina se centra en el absorbedor, ya que este equipo rea-
liza el endulzamiento del gas, ademas se debe considerar que el sistema de separaciéon
suministre el solvente regenerado (amina pobre) al absorbedor.

Después de seleccionar el tipo de amina y concentracién, debe ser determinado el
gasto de solucién requerida, los tipos de absorbedores y de regeneradores (bandejas),
alturas y didmetros de absorcién y del separador.

Ademas de considerar las funciones de calefaccion y refrigeraciéon de todos los equipos
de transferencia de calor. Varios enfoques de diseno se emplean dependiendo del tipo
de aplicacién de tratamiento de gas y la precisién deseada.

A continuacion se muestran algunos ejemplos que permiten realizar un diseno simple
de una planta de endulzamiento.

Ejemplo 1

Estimar el gasto de circulacién de una amina necesaria para endulzar un gasto de
40 MMpecsd, cuya gravedad especifica al aire es de 0.80, que contiene 9 % molar de
diéxido de carbono, se requiere tener a la salida un maximo de 1% molar del gas
acido, la amina usada es la MDEA.

.Cual es el flujo de MDEA que requiere en la planta?
Datos

» Qy=40 MMpcsd

s C02=9% molar

» CO, (salida) =1%
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Solucién

La amina utilizada es la MDEA por lo que se consultar las tablas 2.1 y 2.2 buscan-
do el valor de densidad, concentracién, carga de gas dcido/amina, carga en amina
rica/amina, tomando en cuenta el valor maximo propuesto.

» Concentracién (Cypra)= 50 %
» Carga de gas dcido/amina pobre = 0.05
» Carga de gas dcido/amina rica= 0.35

" YMDEA= 1.0418
rhoM DEA=8.76 1b/gal

Calcular el flujo molar de la corriente de gas

Qlpcsd] x %Gas

Qgos = 400 x 24[horas/dia)

(2.11)

Para el gas dulce
40 x 10° x 0.93

Qoas = —370 5% 24
lbmol
— 4
Qgas = 4083 ( . )

Para el gas amargo
40 x 10° x 0.07

Qoas = 379 5% 24
lbmol
Qgas = 307 ( o >

Dado que se permite 1% de C'Oy entonces

40 x 10°% x 0.01

Qoos = 370 6% 24
lbmol
as — 44
=11 (5)

Por tanto la cantidad minima que debe ser removida de la corriente de gas es

lbmol lbmol
o = — 44
COQremomdo 307 < h ) ( h >

T r

{bmol
CO2removido = 263 ( o )
hr
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De acuerdo a la tabla 2.2 la concentracién de MDEA es 50 % P/P y la densidad de
dicha alcanolamina es de 8.76 (1b/pie?).

Masa de MDEA
Mypea = pupeallb/pie’] x Crppa (2.12)

0.50 IbyrpEa
100 Ib de solucion

Mypra = 8.76[1b/pie®] x

MMDEA - 438[leDEA/gCLl]

Calcular los moles de MDEA

Mypeallbypea/gal]
PMypra

MolesMDEA = (213)

438[leDEA/gCLl]
119.17

MolesMDEA =

Dado que la carga de gas dcido en la amina es 0.35 lbmol COs pero dado que la
amina regenerada tiene una carga de 0.05 Ibmol C'O,. Entonces se requiere una carga
de 0.30 Ibmol C'O,, por tanto la cantidad de amina requerida para el gasto.

i, = CO2removido (2.14)
0.30
263
=030
i — g7 omobinEA
hora

Finalmente se calcula la cantidad de MDEA que tiene que ser bombeada

m

_ 2.15
QMDEA 60 X MOZGSMDEA ( )
o B 877

MDEA ™ 60 % 0.03675

Qrvpra = 398gpm
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Ejemplo 2

Una planta de endulzamiento con amina entra una corriente de 35 MMpcsd, con
5000 ppm de HyS y 4.6 % peso de CO,, si la MEA puede remover 3 pie?/gal.

Datos

s Q=35 MMpcsd

= H5,5=5000 ppm

s CO0y=4.6% molar

= Cremocion = 3pie’/gal
Requerimiento

1. ;Cual sera la cantidad de MEA que requiere ser bombea al absorbedor?
Solucion

Se necesita homogeneizar las unidades de los gases acidos para que puedan ser
sumados, para transformar las ppm a porcentaje se utiliza la ecuacién (2.16)

H,S
% HyS = ppTTQ (2.16)
5000
WHyS = 2o = 05

%HyS = 0.5 %mol]

Por tanto la cantidad de gases acidos que tienen que ser removidos se utiliza la
ecuacién (2.17)

Y9G aseSscidos = %0H2S + %CO, (2.17)
%GCLSQSC'LCMOS =4.6 % + 0.5 %
%G aseSacides = 5.1 %

Se calcula la cantidad de gas que necesita ser removido, para ello se utiliza la ecuacion
(2.18)

Qdcido X %Gasesdcidos

removido — 2.18
35 x 10 x 5.1 %
Qremovido =
100 %

Qremovido = 1.43 [MM])CSd]
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Finalmente se calcula la cantidad de MEA que necesita ser bombeada, usando la
ecuacién (2.19)

Qamina - M (219)

Cremocién
0 B 1.43[M Mpesd]
T 3]pied /gal] x 1440[min/dia)
Qamina - 332[gpm]

2.3.2. Solventes Fisicos

Estos métodos usan solventes organicos que se caracterizan por su capacidad de ab-
sorber a los componentes acidos en altas concentraciones, requieren de la aplicacion
de calor (pero en menor proporcién que las necesarias en los procesos quimicos),
dependen principalmente de la presién de vapor del gas ya que trabaja mejor con
alta presion parcial pero su mayor caracteristica es que no se presentan reacciones
quimicas.

La carga de acido en el solvente es proporcional a la presion parcial del componente
acido del gas que se desea tratar, la mayor parte de los solventes fisicos pueden ser
regenerados por simple reduccion de la presion de operacién, sin que sea necesaria
la aplicacién de calor.

Los procesos fisicos tienen alta afinidad con los hidrocarburos pesados, por lo que si
el gas a tratar tiene un alto contenido de ellos ( propano en adelante) el uso de este
método resulta en una gran pérdida del solvente al tratar de regenerarlo.

La mayoria de los solventes fisicos no son corrosivos y pueden deshidratar al gas de
forma simulténea.

Dado que hay una débil interaccion del soluto con el solvente, la regeneraciéon se
hace con aire o con N,. Algunos de los métodos fisicos se muestran en la tabla 2.3.

Tabla 2.3: Métodos fisicos

Proceso comerciales Solventes
Selexol Dimetil-éter de polietilen-glicol
Sepasolv MPE Mezcla de polietilen-glicol y metil-isopropanol-éter
Solvente flior Carbonato de propileno
Rectisol Metanol
Purisol N-Metil-Pirolidona (NMP)
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Proceso Selexol

Usa como solvente al Selexol (dimetil éter o polietilen-glicol), que disuelve a los gases
acidos a presiones altas (300 a 2000 psia), la mayor aplicacién de este proceso es
para gastos bajos de HyS y COs.

El proceso Selexol puede recuperar EL. HyS v el C'Oy en corrientes separadas, y
el HyS lo puede ser enviado a cualquiera de una unidad Claus para la conversion
a azufre elemental (conversion catalitica), y el COy secuestrado se utiliza para la
recuperacion mejorada de aceite.

Dado que no hay reacciones quimicas el Selexol requiere menos energia que los
procesos quimicos, pero a presiones menores a 300 psia la capacidad disolvente
Selexol se reduce.

2.4. Procesos de adsorcion (lecho sélido)

Lecho seco, que es un material que no utiliza liquidos y que se utilizan para retener
el HyS de la corriente de gas amargo, usando el proceso de adsorcién (poner en
contacto un sélido con una mezcla de fluidos).

Las condiciones en que se produce el contacto son tales que una parte del fluido
es adsorbida por la superficie del sélido, los componentes que se remueven de la
corriente de gas son gases acidos, agua, vapor o vapores de hidrocarburos.

El proceso de endulzamiento usando la adsorcién de lecho sélido, es usado cuando
la presién parcial de los gases acidos es baja. En general el orden de adsorcién es

HQO, HQS y 002

2.4.1. Proceso con Mallas Moleculares

Son cristales porosos de silico-aluminatos, alcalinos o alcalinotérreos con superficie
cargada por lo que se tendra afinidad con las moléculas polares (HyS y H20O) dado
que los poros que tiene son uniformes son altamente selectivas.

Dentro de los poros la estructura cristalina se crean cargas polares que atraen a las
moléculas polares, éstas entran a los poros y forman enlaces iénicos débiles, pero las
moléculas no polares no se pasaran a través del tamiz.

Las mallas moleculares estan disponibles en varios tamanos dependiendo del tamano
de las moléculas que se quiera dejar pasar.
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El C'Oy es una molécula de tamano similar a las de HyS y HyO pero no es una
molécula polar, pero puede quedar atrapada en los poros por las moléculas polares,
aunque en pequenas cantidades, y bloqueando entonces los poros, reduciéndolos por
lo que eficiencia se reduce.

Los procesos con mallas moleculares trabajan a presiones moderadas (450 psia)
y pueden ser regeneradas ya que no sufren degradacién quimica, pero pueden ser
danadas mecdnicamente (por cambios bruscos de presién o temperatura).

El uso de mallas moleculares en endulzamiento esta limitado a volimenes pequenos
de gas y presiones de operacion moderadas, por lo que se usan como complemento
de otros procesos de endulzamiento.

El gas ingresa por la parte superior y sale por la inferior. El lecho se regenera
circulando una porcion del gas endulzado, precalentado a una temperatura de 400-
600°F o mas, durante unas una hora y media para calentar el lecho. Cuando la
temperatura del lecho aumenta, éste libera el H,S adsorbido a la corriente del gas
regenerador; este gas al salir de la torre es quemado.

2.4.2. Proceso con esponja de hierro

Este proceso se usa cuando la corriente de gas tienen concentraciones de bajas a
medias (alrededor de 300 ppm) de H3S o mercaptanos, sin embargo no es capaz de
remover C'Oy .

Se basa en la adsorcién del HsS en una superficie sélida banada en F,03). Provo-
cando la siguiente reaccién quimica

2F6203 + 6HQS — 2F6253 + 6HQO (220)

La reaccién requiere la presencia de agua alcalina (pH entre 8-10) y que la tempe-
ratura sea menor a 49 °C, la alcalinidad debe de ser vigilada regularmente. Estas
condiciones permiten que no haya perdida de agua.

El lecho (6xido férrico) puede ser regenerado con aire de acuerdo a las siguientes
reacciones:

2F625 + 302 — 2F6203 + 65 (221)
El proceso de regeneracion es exotérmico por lo que la reaccién debe de hacerse de

forma lenta, después de 10 ciclos de regeneramiento el lecho debe ser sustituido por
otro.

Dentro del lecho se forma azufre elemental
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2.4.3. Proceso con 6xido de zinc

El 6xido de zinc también se utiliza para eliminar el HyS de una corriente de gas, las
particulas de éxido de zinc son extraidas en cilindros de 3-4 mm de didmetro y 4-8
mm de largo. La reaccion general del 6xido de zinc con el acido sulthidrico es:

Zn0O + HyS — ZnS + HyO (2.23)

A temperaturas mayores (200 a 370 °C), el 6xido de zinc tiene una velocidad de
reacciéon alta, por lo tanto provee de una pequena zona de transferencia de masa,
resultando en poca longitud de lecho sin utilizar y mejorando la eficiencia. A las
temperaturas de operacion, el 6xido de zinc tiene una carga méxima de azufre de
0.3-0.4 Kg de azufre/Kg. En grandes plantas industriales, este proceso logra un
alto grado de eficiencia, y el lecho de 6xido de zinc agotado puede utilizarse para
recuperar azufre y metal.

2.5. Membranas

El proceso consiste en la filtracion del gas amargo por difusién selectiva a través
de membranas permeables (por ejemplo acetato de celulosa), la filtracion selectiva
consiste en que una membrana polimérica que separa al CO,, HyS y HsS del gas
amargo cuando hay una presion diferencial.

En los procesos de membranas semipermeables el gas entra a un recipiente que
posee dos zonas de presiones diferentes separadas por una membrana. El gas entra
a la zona de presién mas alta y selectivamente va perdiendo los componentes que se
puedan permear a través de la membrana hacia la zona de menor presién. Se podran
permear los componentes que tengan afinidad por la membrana.

La membrana tiene una afinidad muy alta con el agua, el HyS y el COy y baja por
hidrocarburos. El proceso de filtracién en la membrana implica que el gas entra al
recipiente donde estd instalada la membrana y queda por encima de ésta. Por debajo
de la membrana se tiene una presiéon menor y por lo tanto el gas tratara de pasar
pero solo lo haran las moléculas que tienen afinidad por la membrana, o sea los con-
taminantes del gas, aunque también pasara algo de hidrocarburos dependiendo de la
diferencia de presion a ambos lados de la membrana, el contenido de contaminantes
y la permeabilidad de la membrana.

La separaciéon se logra aprovechando la ventaja de las diferencias de afinidad /
difusividad, ya que el H,O, HyS y CO4 son altos difusores (pueden pasar a través
de una membrana con mayor facilidad).
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El efecto de separacién no es absoluto y siempre habra pérdidas significativas de
hidrocarburos en la corriente de gas acido, si se logra que la membrana baje el
contenido de contaminantes en el gas a valores tan bajos como los que se consiguen
con los tratamientos convencionales para remover los contaminantes, estos podran
ser sustituidos por las membranas especialmente en plataformas de produccién por
disminucién en peso y requerimientos de espacio de la instalacion, esta remocion
generalmente son sistemas modulares.

El sistema es una especie de tela enrollada y la tela consta de una lamina cen-
tral impermeable cubierta por encima y por debajo de un paquete de tres laminas
permeables a través de las cuales pueden pasar las moléculas que se quieren remo-
ver. La tela esta enrollada alrededor de un tubo ranurado. El gas a tratar ingresa a
presién, por encima de los 400 psia, por uno de los extremos del cilindro que forma
la tela enrollada al hacerlo se desplazara por los anulares que forman dos vueltas
consecutivas de la tela y las moléculas contaminantes se filtraran a través de las
laminas permeables de la tela hacia el centro de la seccién transversal de la misma
donde encontraran la ldmina impermeable y se irdn a través de esta hacia el centro
del cilindro donde estd el tubo ranurado que se encuentra a una presién menor que la
presiéon a la cual esta entrando el gas a tratar. El gas residual, libre de las moléculas
contaminantes continuara su trayectoria por los anulares hasta salir al otro extremo
del cilindro. De esta manera es posible manejar mayores cantidades de gas que en
una membrana plana porque se puede aumentar por un factor grande la superficie
de contacto entre el gas y la membrana.

Carcaza

Flujo residual

FIujode_h | B e et e 5

entrada

Flujo permeado
. - Flujo residual

Flujo de
alimentacion Espaciador
Membrana
’ Espaciador

. . '
Flujo que atraviesa ]
la membrana

Figura 2.6: Membranas
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Con una membrana es dificil remover el H5S a los niveles exigidos para un gasoducto,
pero se puede remover casi todo el CO, y parcialmente el HyS, el resto habra que
removerlo con otro proceso.

Cuando todos los componentes del gas tienen permeabilidades similares a través de
la membrana, o cuando se requiere alta pureza del gas se deben usar membranas
en serie o reciclar el gas. Dependiendo de las propiedades del gas, una membrana
disenada para bajar el contenido de C'Oy a los niveles exigidos por el gasoducto
puede bajar también el contenido de agua a valores de 7 Ibs/MMpcsd pero algunas
veces es necesario complementar la deshidratacion con otro proceso para llevarla a
los contenidos exigidos.

Durante los ultimos anos, ha crecido apreciablemente el uso de membranas como
tecnologia en el tratamiento del gas amargo. Las razones son: Procesos simples (sin
partes moviles, operacién de unidades simples); mas baratas que las unidades de
aminas sobre el mismo rango de tamanos pequenos; compactas, de poco peso y
montadas en plataformas que se pueden transportar o mover facilmente.

Uso de membranas selectivamente no porosas para separar los componentes hidro-
carburos de los no hidrocarburos a nivel molecular. Tales procesos son mas confiables
que otros a base de solventes quimicos y con altos costos de mantenimiento y de-
penden tUnicamente de la naturaleza del material de la membrana.

Estas caracteristicas hacen que las membranas sean ideales para aplicaciones en
sitios remotos o para tratar volimenes bajos de gas.

La tecnologia de membrana esta emergiendo rapidamente en la industria del petréleo
para uso en el tratamiento de gases de produccion. La filtracion selectiva consiste
en que una membrana polimérica se usa para separar compuestos gaseosos como
COs, HyS y agua de un gas cuando hay una presién diferencial. En los procesos con
membranas semipermeables (permeation process) el gas entra a un recipiente que
posee dos zonas de presiones diferentes separadas por una membrana. El gas entra
a la zona de presion mas alta y selectivamente va perdiendo los componentes que se
puedan permear a través de la membrana hacia la zona de menor presién. Se podran
permear los componentes que tengan afinidad por la membrana.
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2.6. Proceso Claus

El proceso Claus tiene como objetivo la recuperacion de azufre elemental partiendo
del acido sulfhidrico. Las corrientes de gas acido provienen de los procesos de en-
dulzamiento (procesos fisicos o quimicos). Los gases que salen de la planta de Claus
se envian a un sistema de tratamiento de cola, sin embargo el gas de salida de la
planta se quema con el objetivo de convertir en diéxido de azufre el azufre residual,
que haya quedado en dicha corriente.

En México se prohibe el venteo de corrientes con grandes cantidades de compues-
tos de azufre, por lo que es necesario implementar los procesos de Claus para el
tratamiento de las corrientes dcidas, pero este proceso era usado como control de
la contaminacién del aire, pero al mejorar el diseno, la operacién de las plantas la
eficiencia de recuperacién ha aumentado lo que permite obtener azufre elemental de
buena calidad, convirtiéndose en una fuente importante de este elemento base.

Desafortunadamente, la conversién completa de dcido sulfhidrico en azufre elemental
en condiciones de operacion de la planta Claus esta restringida por las relaciones de
equilibrio de las reacciones quimicas, por lo que es necesario usar una mejora en la
planta llamada Super Claus.

2.6.1. Etapas del proceso Claus

Las reacciones quimicas bésicas que se dan en el proceso de Claus son:

1
HyS + 50, Hy0 + 8 (2.24)
3
2H,S + SOy 5 2Hy0 + 38 (2.26)

El proceso de Claus mostrado en la figura 2.7 se diferencian dos etapas, una etapa
térmica (la cual supera los 1700 °F) y una etapa catalitica (la cual se encuentra
entre 700 °F y un temperatura encima del punto de rocio de la mezcla de gas con
azufre), estd dltima reaccién es reversible.
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Emisiones
Aire | Etapa catalitica de SO,

T

Gas de cola
(con tratamiento)

Gas
acido

Etapa
térmica

Incinerador

Tanque de
azufre

’ Azufre liquido de
99.9% de pureza

Figura 2.7: Recuperacion de azufre por medio del proceso de Claus

Si la temperatura es menor en la etapa catalitica se hard una mejor conversion, sin
embargo, el funcionamiento a una temperatura por debajo del punto de rocio del
azufre causa problemas por depositacion de azufre en el lecho de catalizador.

Es por ello que se instalan etapas catalitica en serie donde la condensacion y la
recuperacion del azufre se da después de cada etapa.

Con el fin de aumentar la eficiencia en la conversién de azufre es necesario observar
que:

= La temperatura aumenta muy poco en los lechos de los catalizadores, lo que
permite un funcionamiento a temperaturas relativamente bajas.

= Se debe retirar el agua producto de la reaccién, tomando en cuenta que puede
provocar problemas de corrosion y taponamiento.

La presencia de C'O, e hidrocarburos ligeros provocan reacciones secundarias arro-
jando productos de sulfuro de carbonilo y disulfuro de carbono, lo cual debe ser
tomado en cuenta en el disenio y operacion de las plantas, ya que provocan pérdidas
de azufre.

El sulfuro de carbonilo y disulfuro de carbono se someten a hidrélisis rapida de
H,S a temperaturas entre 600 a 700 °F en presencia de un catalizador de éxido
de aluminio, para mantener altas temperaturas en la primera convertidor catalitico
y mediante el uso de un catalizador activo, se hace una conversiéon de sulfuro de
carbonilo y disulfuro de carbono en HyS
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El catalizador usado en el proceso Claus es bauxita o alimina, esta iltima es usa-
da en plantas de alta efciencia, ademas debe tener resistencia al desgaste y a las

temperaturas relativamente altas.

Por otra parte, ya que el proceso Claus se hace funcionar a baja presion (5-12 psia),
la forma catalizador debe ser tal que no haya una caida de presién excesiva.
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Deshidratacion

3.1. Aspectos generales

El agua puede presentarse en forma de vapor -fase gaseosa- y en forma libre -fase
liquida-, dentro de la corriente de gas.

Cuando se encuentra en forma libre las gotas de agua son tan pequenas que per-
manecen suspendidas en el gas debido a la velocidad, a pesar de que gran parte del
agua liquida es retenida en estaciones de separacion aguas arriba.

Cuando se encuentra en forma de vapor la cantidad de agua presente es variable ya
que depende de la composicién del gas (gases amargos en altas concentraciones) de
la temperatura y de la presién (la solubilidad del gas aumenta con la temperatura
y decrece con la presion).

En corrientes de gas que aun no han sido tratadas se tienen cientos de libras de
agua por millones de pies cubicos estandar de gas (Ib de H,O/MMpcsd), pero los
sistemas de transmisién de gas deben tener una concentracion muy baja de agua

(de 6-8 Ib de H,O/MMpcsd).

El contenido de agua de gas se puede calcular indirectamente por el "punto de
rocio”, es decir la temperatura a la cual el gas esta saturado con vapor de agua
a una determinada presion, en este punto el gas se encuentra en equilibrio con el
agua liquida, por lo que cualquier disminucién de la temperatura o el aumento en
la presion hard que el vapor de agua se condense.

La importancia de realizar el proceso de deshidratacion es:
= Cumplir con las especificaciones de transporte, distribucion, y venta del gas.

= Prevenir la formacién de hidratos de metano, debido a que reducen el flujo en
las tuberias.

44
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= Evitar la presencia de agua que aumenta el potencial corrosivo de HyS y del

CO,

= Disminuir la acumulacion de agua libre en los puntos bajos de la tuberia,
evitando la reduccién de la capacidad de flujo o dano en los equipos.

Es esencia, se debe estimar con precision el agua saturada en la corriente de gas,
con el objeto de realizar un mejor diseno de la planta de deshidratacion, asi como
la flexibilidad de operacion de dicha planta.

Hay correlaciones para determinar el contenido de agua como:
1. McCarthy et al. (1950)
2. McKetta y Wehe (1958)
3. Ley de Dalton de presiones parciales

En este trabajo se usara la correlacion de McKetta y Wehe mostrada en la figura
3.1. Este grafico permite obtener la cantidad de agua presente en la corriente de gas
a diferentes condiciones, asi como conocer las condiciones de presién y temperatura
de los hidratos de metano.

Este grafico requiere de datos de entrada la presién, temperatura del gas e incluye
correcciones por gravedad especifica y salinidad, lo que permite estimar la canti-
dad de vapor de agua saturado en libras por cada millén de pies ctbicos de gas a
condiciones estdndar (14.7 psia y 60 °F).
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A continuacién se muestra un ejemplo del uso del grafico.
Ejemplo

Se tiene una corriente de gas a a 140°F a 1500 psia con una gravedad especifica de
1.1 y un contenido de %3 de sal.

Datos

= T=140 °F

= P=1500 psia

-y =11

» Salinidad = %3
Requerimiento

1. ; Cual es el contenido de agua en la corriente de gas?
Solucion

Se calcula la correccién por gravedad Cg con ayuda del grafico 3.1, se lee que el
valor es 0.93

Para la correccion por salinidad C'g, se intersecta con la cantidad de sal en la corriente
con la linea, se lee 0.93.

Después se lee la interseccién entre la temperatura y la presion se obtiene la cantidad
de agua en 1b agua/MMpcsd, en este caso es 120 1b agua/MMpesd

Finalmente, se aplican las correcciones por gravedad especifica y salinidad y se ob-
tiene:

Wentrada: (Wleido) (CG> (CS)
Wonirada= (120)(0.93)(0.93)=103.7 Ib de HyO/MMpcsd.
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3.2. Hidratos

Los hidratos son estructuras sélidas que estan formadas por un arreglo cristalino de
agua con gas, generalmente se dan a bajas temperaturas y altas presiones, con un
contenido de aproximadamente 10 % de hidrocarburos (hidrocarburos ligeros) y un
90 % de agua, su gravedad especifica es de 98 %, son capaces de flotar en el agua
pero no en los hidrocarburos liquidos.

Los hidratos pueden formarse en cualquier mezcla de gas (gas y condensado de gas)
teniendo como limitantes las condiciones de presion y temperatura, composicion,
tamano, volumen de la particula que se dan en la interfase entre el agua liquida y
los solidos cristalinos.

En la figura 3.2 se muestran las diferentes estructuras cristalinas que pueden formar
los hidratos, la diferencia entre dichas estructuras es el tamano de molécula que
puede quedar atrapada en el arreglo, a continuacién se mencionan los compuestos
que pueden quedar atrapados en cada uno.

s Estructura I, CH,, CoHg, HyS, C O,
» Estructura II, C5Hg, 1CyHqg

» Estructura H, Alcanos més grandes a iCyHyg

_Estructurall
136 H:0

Figura 3.2: Tipos de hidratos
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3.2.1. Condiciones necesarias para los hidratos

Las condiciones que permiten la existencia de los hidratos son:
» Condiciones primarias
e Gas con agua cerca del punto de rocio
e Baja temperatura (menor a 80°F)
e Alta presion (mayor a 550 psia)
e Gases amargos (H2S y COy)
= Condiciones secundarias
e Alta velocidad
e Agitacién
e Caidas de presién

e Espacios fisicos donde puede haber acumulacién (codos, orificios de la
placa)

e Salinidad

Se puede decir entonces que los hidratos ocurren cuando la presién aumenta o cuan-
do se reduce la temperatura por debajo del punto de rocio, el HyS hace que la
temperatura del gas sea mas alta mientras que el COy la reduce (aunque no de
forma significativa).

La formacién de hidratos no significa que haya condensacion del agua presente en la
corriente debajo de la presion de rocio, sin embargo, el agua condensada proporciona
el agua libre necesaria en el sistema para que haya hidratos.

La formacion de hidratos puede dividirse de dos maneras:

1. La formacién de hidratos a presién constante, puede darse por una repentina
disminucién de temperatura, esta temperatura es funcién de la presiéon y de la
densidad relativa del gas (composicién), puede estimarse usando la figura 3.3.

Los hidratos se formaran si la interseccién de las condiciones de trabajo (tem-
peratura y presién) quedan a la izquierda de la linea de la densidad relativa
del gas, pero esta correlacién es aplicable a gases dulces, ya que la presencia
de contaminantes como (H2S y CO;) incrementara la posibilidad de que se
formen los hidratos.

2. La formacién de hidratos también pueden generarse por una repentina ex-
pansién (restriccién del flujo), debido a una caida de temperatura que puede
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promover la formacién del hidrato.De la figura 3.4 a la 3.8 se puede determi-
nar las condiciones a las que se puedan formar hidratos.

Estas correlaciones usan principalmente la densidad relativa de los gases, sin
embargo estas correlaciones estan limitadas para su uso con gases dulces.

G000

g

g

300

200

Presion para la formacion de hidratos, p, [bpgabs

150

200
150

100
20

s

30 40 50

&0 ]
Temperatura, T, °F

Figura 3.3: Condiciones para la formacién de hidratos en el gas dulce
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formen hidratos.
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3.2.2. Ejemplos del uso de graficos

Formacién de hidratos de metano por una repentina caida de temperatura
FEjemplo

Un gas de densidad relativa de 0.8 se encuentra a una presion de 1000 psia el cual
sufre una caida repentina de la temperatura en las lineas de flujo.

Determinar la minima temperatura que puede sufrir el gas, sin que haya formacién
de hidratos.

Solucion

Usando la figura que tiene la densidad deseada, para este caso se usara la figura
3.10 entrar con la presion de trabajo 1000 psia, como la presién inicial y final estés
presiones se intersectan y se lee la temperatura de formacién de los hidratos siendo

de 66°F.

Por tanto, la formacién de hidratos se dara por debajo de los 66 °F, para las condi-
ciones de estabilizacion del gas.
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Formacién de hidratos debido a una expansién repentina por estrangula-
miento

Ejemplo a

Un gas con densidad relativa de 0.80 se encuentra a una presién de 1000 psia y 100
°F y sufre una expansion repentina en la linea superficial.

Determinar la minima presién para que el gas pueda expandirse sin que se formen
hidratos, asuma la presencia de agua libre.

Solucion

Se usa la figura 3.10 que tiene la densidad requerida después se intersecta la presion
inicial de (1,000 psia) y la temperatura inicial (100 °F), este punto se proyecta hacia
las abscisas para conocer la presién final, la cual es de 440 psia. (lineas verdes)

Ejemplo b

Determinar hasta que presion puede expandirse un gas con densidad relativa de 0.80
que tiene una presion inicial de 800 psia y una temperatura de 100°F, sin que exista
formacion de hidratos.

Solucion

Con ayuda de la figura 3.10 se entra con la presion inicial de 800 psia y se intersecta
con la curva de la temperatura inicial (100 °F), sin embargo al no coincidir se
concluye que el gas puede expandirse hasta la presion atmosférica sin que haya
hidratos. (linea naranja)

Ejemplo ¢

Determinar la temperatura inicial minima permisible para el cambio de presién de
la corriente de gas de 1500 psia hasta 400 psia evitando que se formen hidratos.

Solucion

Usando la misma figura 3.10, si hay una expansién de 1500 psia a 400 psia, se busca
la interseccion de la curva de la presion inicial de 1500 psia y la linea de la presion
final a 400 psia, se lee que la temperatura minima permisible es de 79 °F. (Lineas
azules)
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3.2.3. Control de los hidratos

. En la figura 3.11 se muestran algunas formas de control de hidratos, de las que
sobresalen la deshidratacién y la inyeccion de inhibidores.

Prevencion de
hidratos

Control de Control de

Deshidratacién E
temperatura presion

inhibidores Inhibidores Inhibidores de

termodinamicos hibridos baja dosis

inhibidores
cinéticos

inhibidores anti-
aglomerantes

Figura 3.11: Métodos para la prevencién de hidratos de gas

Deshidratacion En la medida de lo posible se debe optar por la deshidratacion
antes de que ocurra una reduccién de temperatura, (plantas de recuperacién
de liquidos), con el fin de evitar la formacién de hidratos.

Inhibidores

Termodinamicos Reducen la temperatura de formacion de hidratos, la implemen-
tacién de inhibidores (puede ser metanol o glicol) son inyectados aguas arriba
del punto donde ocurrira la formacion de los hidratos, después dichos inhibi-
dores pueden ser recuperados, regenerados y reinyectados, aunque estos inhi-
bidores consiguen cierta deshidatacién. Es importante resaltar que su funcién
primordial es actuar como anticongelante.

El uso de los glicoles es mas ventajoso desde el punto de vista econémico, ya que
la inyeccién es continua sin embargo no se recomienda su uso a temperaturas
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inferiores a los -40°F (condiciones criogénicas) ya que los glicoles se vuelven
viscosos dificultando entonces su recuperacion.

Cuando las condiciones de trabajo son criogénicas el metanol es la opciéon mas
viable, ya que el inhibidor debe estar presente en el punto preciso donde el gas
himedo es enfriado (tiene la capacidad de convertirse en hidrato), por lo tanto
se requiere que el inhibidor se rocie en la cara del haz de tubos del enfriador.
Sin embargo, la inyeccién debe permitir una buena distribucién en cada tubo
de los enfriadores .

La cantidad de inhibidor que se inyecta debe ser suficiente para evitar la con-
gelacion de la fase inhibidor-agua, que es soluble en cualquier hidrocarburo.

En la tabla 3.1 se mencionan algunas de las propiedades mas sobresalientes
de los inhibidores termodinamicos

Tabla 3.1: Inhibidores termodinamicos

Propiedades Metanol | Glicol (MEG)
Costo Barato Caro
Toxicidad Alta Baja
Flamabilidad @ T ambiental Alta Baja
Punto de fusién 12 °C 119°F
Punto de vapor 4.63 psia 0.02 psia
Peso molecular 32.1 62.1
Densidad relativa 0.796 1.11

Baja dosis El objetivo primordial de estos inhibidores es afectar la rapidez
de la cristalizacién del hidrato y su aglomeracién.

Cinéticos (KHI) Disminuye la cristalizacién del hidrato, teniendo en cuen-
ta los siguientes aspectos de control:

1. Salinidad menores a 17 %

2. Temperatura debajo del 0°C

3. Saturacién de agua 50 %

4. Temperatura de degradacién menor a 480 °F

Antiaglomerantes (AA) Limitan el tamano de los cristales de hidrato. Los
antiaglomerantes pueden ser combinados con otros inhibidores, conside-
rando:

1. Alta salinidad

2. Emulsificacién
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3. Saturacién de agua 50 %
4. Afectacion en la tuberia

A continuacion se muestra una tabla 3.2 de las ventajas y las desventajas
de los inhibidores de baja dosis:

Tabla 3.2: Inhibidores de baja dosis

Ventajas Desventajas
Reduccion de las concentraciones | Incremento en el gasto de produccién
Menores pérdidas del inhididor Baja toxicidad
Reduccion en gastos de operacion Caros
Concentraciones bajas

3.3. Meétodos para la deshidratacion

Hay varias opciones de proceso que pueden ser utilizadas para llevar a cabo la
deshidratacion. En general se consideran tres opciones para la deshidratacion, todos
ellos tratan de la reduccién de la presiéon de rocio sin embargo las restricciones
econdmicas juegan un papel preponderante en la seleccion del método

= Absorcion. Usando liquidos higroscopicos -como los glicoles- que absorben el
vapor de agua y que después son regenerados para ser usados nuevamente en
el ciclo, sin embargo cuando el punto de rocio de por debajo de 0 °F a 100
psia este método no es el adecuado.

= Adsorcion. Con la ayuda de tamices moleculares, gel de silice y aluminatos se
adsorbe el agua, ya que estos tienen una estructura porosa muy afin al agua,
pueden lograr hasta 0.1 ppm de vapor de agua.

» Expansion-Refrigeracion. Mediante el efecto Joule-Thompson el gas es enfriado
por una caida de presion utilizando diversos dispositivos, logrando entonces la
separacién de la fase liquida, sin embargo se requiere de una gran caida de
presién por lo que el método es restringido a la recuperacion de condensables
(Mientras mas alta sea la presién, menor serd el contenido de vapor de agua
saturado en Ib/MMpcsd a una temperatura dada. Enfriamiento debajo del
punto de condensacién inicial)

Los métodos ofrecidos en la industria pueden ser observados en la figura 3.12 y
dependen principalmente del contenido de agua.

= Compresion a una presién superior con enfriamiento subsecuente y separacion
de las fases (Criogenia)
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» Absorcién con desecantes liquidos (glicol)
= Absorcién con desecantes sélidos (alimina)

» Adsorcién con desecantes sélidos (tamices moleculares y membranas)

Criogenia

Quimicos

Quimicos| Fisicos

Fisicos

Tamices moleculares |

Membranas

Contenido de agua en el gas (Ib/MMscf)

Punto de condensacion del gas (°F)

Figura 3.12: Métodos de deshidratacion

Para la eleccion de la tecnologia adecuada se deben considerar todas las combina-
ciones de los procesos de tecnologia disponibles, las restricciones y las condiciones a
las que se encuentra el gas son:

» Especificacion del contenido de agua maxima

Contenido de agua inicial

Caracteristicas del proceso

Disposicion de la operacion

Factores econdémicos
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3.3.1. Absorcion

El vapor de agua se retira por contacto entre un desecante liquido higroscépico y la
corriente del gas.

El método de absorcién se basa principalmente en la accién de los glicoles, ya que
tienen una afinidad alta con el agua a causa de las interacciones moleculares fuer-
tes, propiedades solventes y alta reactividad a compuestos organicos, cuando el gas
himedo es tratada con una corriente de glicol liquido el agua sera absorbida. Pri-
meramente, es necesario seleccionar el glicol adecuado, los principales glicoles que
se usan son el dietilenglicol (DEG) y el trietilénglicol (TEG)aunque este tltimo es
el que domina la industria, se elige bajo los criterios de temperatura, eficiencia de
absorcién, no corrosivo, no debe haber reaccion quimica con el gas. Se muestra las
propiedades de los glicoles que pueden ser usados en los procesos de deshidratacion
en la tabla 3.3.

Tabla 3.3: Propiedades fisicas de los glicoles

Propiedad Etilenoglicol | Dietilglicol | Trietilglicol | Tetraetilglicol
Formula CQHGOQ C4H1003 C6H14O4 C6H1805
Peso molecular 62.1 106.1 150.2 194.2
Punto de
ebullicién (°F) 387.1 472.6 545.9 597.2
@ 1 atm
Punto de
congelacién (°F) 8 17 19 22
Densidad
(gr/cm?) @ 1.110 1.113 1.119 1.120
25°C
Presion de
vapor (mmHg) 0.12 <0.01 <0.01 <0.01
@25 °C
Densidad
(Ib/gal) @ 25 °C 9.26 9.29 9.34 9.34
Viscosidad (cP)
@925 °C 16.5 28.2 37.3 44.6
Calor especifico
Btu/(Ib°F) @ 77 0.58 0.55 0.53 0.52
°F
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Las temperaturas aproximadas de descomposicion del glicol son:
» Etilenoglicol 329 ° F, usado como inhibidor de hidratos de metano
» Trietilenglicol 404 ° F, usado como deshidratador

Los glicoles usados para deshidratar el gas son etilenoglicol (EG), dietilenglicol
(DEG), trietilenglicol (TEG) y tetraetilenglicol (T4EG), normalmente se utiliza solo
uno dentro del deshidratador, pero en algunos casos se lleva a cabo una mezcla de
glicol. TEG ha ganado aceptacién casi universal como el més rentable.

La deshidratacién por absorciéon con glicol es por lo general econémicamente mas
efectiva que la deshidrataciéon desecante sélido (adsorcién) a pesar de que ambos
procesos son capaces de llevar al gas el punto de rocio requerido.

Descripcién del proceso usando TEG

Esencialmente se compone por dos sistemas:

= Glicol pobre, es el glicol con una gran pureza (96-98 %) proviene de fabrica, o
es el que se obtuvo de la regeneracion, y se encuentra en el tanque de alma-
cenamiento. Es importante que esté controlada su temperatura y gasto, para
pasar a la torre contactora.

= Glicol rico, el el glicol que ya realizo la absorcién del agua y tiene una pureza
del 91-93 % que sale de la torre contactora.

El proceso de deshidracién usando TEG comienza con un rectificador para que las
particulas y liquidos queden atrapados en el.

Después esta corriente de gas entra por el fondo de la torre contactora, mientras
que por el domo entra el glicol concentrado (normalmente contiene de 0.5 a 2% de
agua), mientras que el glicol pobre fluye hacia abajo a través de la columna que va
absorbiendo el agua del gas.

La solucién de glicol rico (cuando la solucién ya tiene agua) contiene aproximada-
mente de 3 a 7% del agua que sale del fondo de la torre, después se reduce la presion
para que pueda ser precalentada y se lleva a un separador que opera de 40-105 psia.

El glicol rico posteriormente pasa a unos filtros de cartucho y de carbén activado, esto
con el fin de remover componentes indeseables -resultado de la corrosion, degradacion
del glicol, para después pasar por un intercambador de calor con el glicol pobre.

El glicol rico precalentado entra a la torre de destilacion, para llevar a cabo la
separacion entre el glicol y el agua, debido a la diferencia en los puntos de ebullicion
de glicol y el agua la columna de la torre es pequena por lo que es necesario que en
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la parte superior de la columna haya una rectificacién de los vapores con el fin de
minimizar las pérdidas de glicol.

El glicol pobre que sale de la torre destiladora maneja una temperatura de 40 °F y
una presion cercana a la atmosférica, el glicol sale de dicho equipo y fluye a un tanque
de compensacion (que a menudo contiene serpentines de enfriamiento) y se bombea
a través de los intercambiadores de calor glicol/glicol y de vuelta al contactor, donde
el proceso vuelve a comenzar.

Dentro del diseno y equipamiento se busca el minimo de problemas de operaciéon
para ello es necesario un plan de mantenimiento e inspeccién.

En la figura 3.13 se muestra el proceso tipico de deshidratacion usando glicol.

Salida vapor de agua

Columna
destiladora

Torre contactora =, V‘Ti

Gas combustible

H A i
(]
i |~ Glicol frio Gas seco
Entrada £ o : A R
foge I P
—_— 1 ANAAR
e | |/WW) B
- 1] | I r{)
1 - 4
. : : Intercambiador L —
Filtros Bomba de glicol Separador

Liguidos

Figura 3.13: Planta de glicol

Extraccion mejorada

El grado de deshidratacién depende de la cantidad de agua a retirar y con ello
la soluciéon de glicol, el funcionamiento de las unidades de destilacion es a presion
atmosférica, pero la eliminacién de agua estd limitada por la maxima temperatura
que puede ser tolerada sin la descomposicién excesiva del glicol, y puede alcanzar
una concentracién de 98.5-99.0 %, cuando se necesitan concentraciones mayores para
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cumplir con especificaciones estrictas de deshidratacion es necesario el uso de una
técnica de extraccién mejorada. Se usa una columna de gas de arrastre opcional que
opera en el glicol puro caliente que fluye desde el intercambiador de calor de la torre,
una pequena corriente de gas seco se alimenta en la parte inferior de la columna de
gas de arrastre para reducir la presién parcial de vapor de agua en la fase de gas,
logrando desprender el agua del glicol para finalmente abandonar la columna de
desecado primaria con el vapor de agua con ventilacion.

También se puede inyectar el gas inerte directamente en el glicol en el rehervidor,
logrando una concentracién de 99.5 % se puede conseguir mediante la inyeccién de
gas de arrastre en el hervidor, pero una concentracién tan alta como 99.9 % se puede
obtener con una columna de gas de arrastre por separado entre el intercambiador de
calor, permitiendo ademas que haya sobrecalentamiento de glicol en contacto con la
superficie caliente.

Equipo basico de una unidad deshidratadora que usa TEG

El sistema bésico de deshidratacion con glicol esta integrado por los siguientes equi-
pos:

Rectificador de entrada Estos recipientes son utilizados cuando se requiere que
el flujo de gas no arrastre liquidos en forma de neblina, generalmente tienen
internos que mejoran la eficiencia y permite reducir el tamano del mismo,
disminuyendo asi muchos problemas que surgen en la torre contactora que
pueden causar pérdidas excesivas de glicol debido a la formacién de espuma,
reduccién en la eficiencia e incremento en el mantenimiento.

Son recomendables en donde el gas es enfriado -antes de la torre contactora-
ya que el agua sobresatura el gas, los liquidos drenados son recolectados.

Torre contactora Se trata de una torre con platos (o empacada) en donde el gas
es puesto a contracorriente con el glicol que entra por el domo, mientras que
el glicol se va al fondo se enriquece con el agua, la torre cuenta generalmente
con 8 platos de 2.5 etapas tedricas de contacto. Sin embargo, si hay menos
platos es necesario reducir la recirculacién de glicol con el objetivo de reducir
las pérdidas del mismo.

Dado que el TEG forma espumas se recomienda una separacién de 24 pulga-
das, aunque en la actualidad los empaques estructurados reducen el tamano
de la torre, la temperatura optima oscila entre 80 y 120 °F, debido a que a
temperaturas mas bajas el glicol se hace viscoso. Otra caracteristica es que el
glicol entre con una temperatura diferencial (con respecto al gas) de 10 a 15
°F para evitar la condensacién de hidrocarburos en la torre.
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En el domo de la torre se debe instalar un separador de niebla donde las
particulas liquidas més pequenas presentes en el gas son removidas, para evitar
las pérdidas de glicol por el arrastre con el gas seco.

Dado que glicol rico sale a la presién del gas es necesario reducirla hasta
la presion requerida por el separador, para tal efecto se usa una valvula de
expansion, adicionalmente dicha valvula controla el nivel de glicol en el fondo
de la torre.

Separador glicol-hidrocarburos El separador recibe al glicol rico separando el
gas, condesados e hidrocarburos pesados absorbidos por el glicol, opera por
medio de una diferencia de densidades para la separacién del glicol y los hi-
drocarburos liquidos, mientras el gas sale por el domo, el gas es usado como
combustible y los hidrocarburos son drenados a un sistema de recoleccién,
opera a una temperatura superior a la torre, la presiéon de operacién debe ser
baja para separar del gas, pero lo suficientemente alta para que pueda entrar
al sistema de gas combustible.

El separador puede reducir las emisiones del sistema de regeneracién de glicol
en:

» Metano hasta un 90 %
= Compuestos orgdnicos hasta un 40 %

» Compuestos Organicos Volatiles BTEX, (Benceno, Tolueno, Etilbenceno
y Xilenos) hasta un 5%

Filtros Retiran las impurezas arrastradas como los productos de degradacion del
glicol o de la corrosién. En el caso de hidrocarburos pesados, se usan general-
mente dos filtros uno de cartuchos y otro de carbén activado.

= Cartucho: retienen los sélidos suspendidos reduciendo problemas poste-
riores en la bomba, intercambiadores de calor, columnas de absorcién, de
contacto y en el rehervidor. También ayudan a la reduccién de la forma-
cién de espumas, se recomienda la instalacion de registradores de presion
diferencial para asegurar su funcionamiento.

= Carbon activado: remueve surfactantes, lubricantes, previene la formacion
de espumas, gomas y obstrucciones.

Intercambiadores de calor Los intercambiadores son un tubo y una carcaza, y
tienen como funcion transferir calor entre dos medios que pueden estar sepa-
rados o en contacto, las unidades de deshidratacion cuentan con:

» Intercambiador glicol rico/glicol pobre, el glicol rico -que viene del separador-
es precalentado con el glicol pobre -del tanque de almacenamiento- esto
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con el fin de ahorrar energia en el rehervidor este es llamado de alta tem-
peratura, en muchas ocasiones se tiene un segundo intercambiador que
precalienta el glicol rico antes de introducirlo al separador utilizando el
calor del glicol pobre que sale del primer intercambiador; sin embargo, el
glicol pobre sale de aqui estd muy caliente para meterlo en la torre de
absorcién, este es conocido como de baja temperatura.

» Intercambiador de gas/glicol, el glicol pobre que sale del intercambiador
de baja temperatura, que se enfria con el gas deshidratado que sale de la
torre.

Es importante mencionar que si el glicol se enfria por debajo de 80 °F puede
absorber componentes excesivos y aumentar su viscosidad.

Rehervidor de glicol El rehervidor suministra el calor adecuado para elevar la
temperatura del glicol rico al nivel requerido para su regeneracion, este pro-
ceso se realiza aprovechando que hay una gran diferencia de temperatura de
ebullicion entre el TEG y el agua, sin embargo una restriccion importante
que la temperatura de descomposicion del glicol, y la presion es cercana a la
atmosférica esto para asegurar que la pureza sea por lo menos de 98.7 %.

Columna de destilaciéon El vapor que es generado en el rehervidor es rectificado
en este equipo, se instala en el domo del rehervidor entrando por el fondo, el
disenno del mismo depende del gasto de gas (vapor de agua y gas despojador)
y del liquido (glicol rico y reflujo). Para evitar las pérdidas se debe mantener
una temperatura cercana a la ebulliciéon del agua, se puede controlar con un
serpentin, una valvula ”by-pass”.

Tanque de acumulador de glicol pobre El glicol que sale del sistema de rege-
neracion es venteado para que no haya acumulaciéon de gases, sin embargo no
debe ser abierto a la atmosfera ya que el TEG se oxida con el aire, por lo que
se incrementa la presién interna con gas inerte.

Bomba de glicol pobre Hace circular el glicol a través de los equipos (torre con-
tactora y el sistema de regeneracion), opera con un motor eléctrico o con gas a
alta presion, se considera como la Unica parte moévil de la planta, por seguridad
cuenta con un sistema de respaldo en caso de que la bomba que estd operando
falle. Se debe seleccionar una bomba en la que el lubricante no tenga contacto
con el glicol, se acostumbra usar ambos de desplazamiento positivo, aunque
también puede usarse una centrifuga. Si se bombea glicol en exceso, no se
alcanzara la temperatura requerida de regeneracién en el rehervidor.

Unidad de Recuperaciéon de Aromaticos (URA) Enfria a corriente de salida
del domo de la columna con el propdsito de recuperar agua y aromaticos, que
después son bombeados al recolector, los que no son condensables se envian al
recuperador de vapor donde se emplean como gas combustible.
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Variables de control

Temperatura del gas de entrada. Cuando se tiene presion constante el vapor de
agua del gas aumenta directamente proporcional al aumento de temperatura,
en otras palabras a mayor temperatura el glicol tendra que remover mayor
cantidad de agua, es comun instalar un enfriador del gas para que se esté por
encima de la temperatura de la formacién de hidratos de metano, ademas de
que con ello la torre contactora tiene un didmetro menor, regularmente las
plantas de TEG operan entre 27 — 43°C.

Presién de entrada. A temperatura constante el contenido de agua en la corriente
de gas aumenta cuando la presion baja, ademas de que a mayor presion, se
requieren didmetros de torres mas pequenos, sin embargo a presiones bajas el
espesor de las paredes son menores, reduciendo el costo del equipo, por lo que
la presion de operacién oscila entre 500-1200 psia.

Numero de etapas en el contactor. Generalmente se tiene de 6-12 etapas, pero
se acostumbra disenar de 6-8 platos perforados, la eficiencia total de cada plato
real es de 25 %.

Temperatura en el rehervidor. La méaxima temperatura del rehervidor esta res-
tringida por la degradacién térmica del TEG (400 °F) pero cuando la tempe-
ratura se encuentra en un rango de 350-375°F la cantidad de agua presente en
el glicol aumenta, por lo que el rango apropiado de operacién es de 375-400°F
ya que la eficiencia es maxima. Es importante mencionar que si la temperatura
incrementa, el glicol puede formar espuma en la torre contactora, ademas de
que la solucion de glicol se hace viscosa, dando productos resultantes de la
degradacion del TEG altamente corrosivos y taponamientos en los empaques
de las torres y filtros.

Temperatura del vapor sobrecalentado. La temperatura esta relacionada con
el agua que debe ser absorbida, sin embargo debe estar cercana a la tempe-
ratura de condensacion del agua, ya que a altas temperaturas se traducen en
pérdidas de glicol por vaporizacién, y a bajas temperaturas hay una conden-
sacion excesiva de agua en la columna haciendo entonces que el rehervidor sea
sobrecargado, resultando en una baja concentracion de TEG.

Gasto de glicol. Es dependiente de la temperatura y la presion del gas que se
deshidrata, este gasto es determina cuanto vapor de agua es removido, por regla
operativa el flujo minimo es de 2 gal/lb, si la circulacién es menor entonces
la cantidad de agua en el gas es mayor, sin embargo si el gasto es alto al
recomendado no necesariamente existe una mayor cantidad de agua removida.



CAPITULO 3. DESHIDRATACION 71

Gasto del gas de despojamiento. Se requiere una reduccion del contenido de
agua ya que la concentracién del TEG es de por lo menos 99.8 % de peso, por
lo que el gasto de gas de despojamiento ayuda a incrementar la temperatura
del rehervidor siendo el éptimo de 3 pie/gal.

pH del glicol. El glicol que no ha sido usado tiene un pH neutro (7) después de
que es puesto en circulacion el pH se reduce haciéndose acido, por lo que es
necesario controlar el pH para evitar la corrosién. El pH debe ser mantenido
entre 6.5-8, sin embargo si es elevado a méas de 8.5 el glicol formara espuma
y tendera a hacer emulsiones, los neutralizantes son mezclado de forma lenta
para lograr una buena homogeneizacion.

Temperatura del condensador en la torre de destilaciéon. Se debe minimizar
la cantidad de hidrocarburos liberados a la atmésfera, cuando hay altas tem-
peraturas en el condensador toda vez, que hay una mayor emision de hidrocar-
buros debido a que éstos no pueden ser condensados, caso contrario, cuando la
temperatura es baja hay una mayor demanda de potencia y se condensa casi
toda la corriente.

Consideraciones generales para el diseno de una planta de TEG

A continuacién se mencionan algunas consideraciones que se deberan tomar en cuen-
ta en el diseno:

» Cuando se utiliza glicol en el proceso de deshidratacién, en el proceso de re-
generacion se debe obtener una pureza de por lo menos 99 .5 % peso.

= Si en un ciclo de deshidratacién se utiliza glicol para los procesos de inhibicién
de hidratos de metano y deshidratacion,es indispensable tener dos sistemas
independientes de regeneracion.

= Las condiciones de trabajo seran aproximadas a las calculadas en el diseno, esto
es porque para el disenio se calcula a condiciones de equilibrio, pero siempre se
tienen condiciones dinamicas.

Inhibidores

= Cuando es necesario el uso de inhibidores, el gasto que debera ser aplicado
a la corriente debe ser aproximadamente el doble del flujo que fue calculado
tedricamente.

= Si se utiliza glicol para prevenir formacion de hidratos de metano, la regene-
racion de dicho glicol debe ser de 60-80 % peso.
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Torre absorbedora

= El glicol pobre tiene que tener una diferencia entre 5y 10 °F por encima de la
temperatura de entrada del gas hiumedo en el fondo.

» Los gastos de circulacién varian entre 2 y 5 gal TEG/1b H,0.

= Los platos tedricos suelen ser de 1 a 3, sin embargo se considera que la eficiencia
de cada plato es de 25 % (platos de burbujeo) y 33 % (platos de véalvulas) por
lo que los platos reales oscilan entre 4 y 12. Cuando la torre es empacada, la
relacién de altura equivalente de empaque a plato teérico (HETP) depende de
los gastos de circulacién del glicol, la densidad del gas de entrada sin embargo
un rango adecuado esta entre 36 y 60 pulgadas.

» La temperatura de entrada del gas humedo estard entre 60 y 120 °F, si la
temperatura es menor a 60°F la viscosidad del TEG aumenta por lo que se
reduce la eficiencia.

= El espaciamiento entre platos son 24 pulgadas, la altura de la torre estara de-
finida por la cantidad de platos (o la altura requerida), la entrada del gas y su
distribucién, la recoleccién del glicol, y un espacio para retirar el vapor (en el
domo).

= Los platos de burbujeo permiten bajos gastos de glicol contra el el flujo de
gas mientras que el empaque estructurado ofrece reducciones del diametro y
la altura de la torre absorbedora.

» El didmetro de la absorbedora se basa en la velocidad del gas "v” o ”G”, de-
pendiendo de las unidades usadas los valores recomendados para las constante
"K” y 7C” se muestran en la tabla 3.4

v=K pr_—gpg [pie/s] (3.1)

G =C\/pylpr —py)  [Ib/h — pie” (3.2)

Para los platos se usa

594 % QxzxT
D=, [24=C: o) 3.3

Cuando se trata de empaque estructurado

C atoburbuja
D = \/C platoburbuy * Dplatoburbuja (34)

mpaqueestructurado
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Tabla 3.4: Velocidad de vapor

Tamano del plato | Factores de K | Factores de C
de burbujero [pg] [pie/s] [pie/h]

20 0.14 504

24 0.16 576

30 0.17 612

= Los proveedores del empaque estructurado utilizan la variable F que es definida
como:

Fs =v\/p, (3.5)

Los valores de Fg varian entre 2.5 y 3
Separador Tambor flash

» Para que la desgasificacion se lleve a cabo el tiempo de retencién va de 3 a
5 minutos, pero la remocién de hidrocarburos liquidos requiere de 20 a 30
minutos.

= La presiéon de operacion recomendada es de 60 psia.

= Si el intercambiador de calor glicol rico/glicol pobre se encuentra después del
separador se debe tener un intervalo de temperatura de operacion va de 140 a
160 °F.

Intercambiador de calor glicol rico/glicol pobre

= El glicol rico que tiene temperatura ambiente enfria el glicol pobre que viene
del rehervidor.

= La temperatura de la corriente de glicol rico puede ser calentado hasta 300 °F.
= La temperatura del glicol pobre puede ser enfriado hasta 200°F.

Regenerador
= Trabaja a presién atmosférica.

= La temperatura a la que se debe encontrar el TEG esta entre 400 y 340 °F,
pero es recomendado que la temperatura oscile entre 380 y 320 °F, para lograr
una mayor eficiencia.

= La temperatura de cima para minimizar pérdidas de glicol es de 210 °F.

» El reflujo para minimizar pérdidas aproximadamente el 30 % del flujo de la
absorbedora.
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La cantidad de calor en el condensador para minimizar pérdidas debe ser del
25 % de calor de vaporizacién del agua absorbida.

Los platos tedricos varfan entre 3 y 4 (rehervidor, 1 a 2 platos tedricos y
condensador).

La cantidad de calor que maneja el rehervidor es de 1500 BTU /gal de glicol
recirculado.

Enfriador

Debe haber una diferencial de temperatura entre el glicol pobre y el gas hiime-
do de 5 a 10 °F.

Guia para el diseno de una torre absorbedora de TEG

1.

Hallar la cantidad de agua presente en el gas (puede usarse el método de
McKetta).

. Determinar la cantidad de agua removida

WHQO = Wentrada - Wsalida (36)

. Hallar el punto de rocio del gas (7))

. Definir el punto de rocio por aproximacién, con la siguiente ecuacién:

T, =T, — A, (3.7)

. Hallar la pureza del TEG mediante la figura 3.15.

. Hallar el porcentaje de agua que sera removido con la expresiéon 3.8

Wentrada - Wsalida
% H,0 =
Wentrada

x 100 % (3.8)

Determinar el nimero de platos tedricos de la torre absorbedora, con la ecua-
cion 3.9.
N = Nrx EF (3.9)

Donde EF = 0.25 (eficiencia real de los platos)

. Hallar el gasto de TEG con la figura 3.16.
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9.

10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

Calcular el gasto de TEG con la ecuacion 3.10

(Q)M Mpcsd x (AH0)Ib/M Mpesd x (T EG)gal /IbH50
24h/d * 60min/h

Qrec = (3.10)

Calcular la densidad del TEG auxilidandose en la figura 3.17 y calcular prgg,
para obtener la densidad en [Ib/pie® nos auxiliamos de la ecuacién 3.11.

prec = YrEC * 62.4[1b/pic’] (3.11)
Calcular la densidad del gas con la ecuacion 3.12

Pgas = (2.7% P s y445) /(2% T) (3.12)

Hallar la velocidad del gas con la ecuacion 3.13.

v=K, |2 L (3.13)
Pg

K se obtiene de la tabla 3.4.

Calcular el diametro de la torre con la expresiéon matematica 3.14.

594 %« QxzxT
D = 14
\/ Pxv (3:.14)

Hallar la altura de la torre en funcién de la ecuacién 3.15.

H = espaciamiento(20 — 60) * Ng (3.15)

Para empaque estructurado se obtiene con la ecuacién 3.16.

O atoburbuja
D = \/O platoburbuj * Dplatoburbuja (316>

mpaqueestructurado

Finalmente, calculando el altura del empaque con la ecuacién 3.17

Altura de empaque = N x 60[pg plato teorico] (3.17)
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Ejemplo de aplicacion para el diseno de la planta de TEG

Problema

Una torre contactora con TEG recibe un gasto de 51.4 MMpcsd de gas himedo a
950 psia y 100 °F, el gas tiene una gravedad especifica de 0.6564 y un factor de
compresibilidad de 0.8629 si la especificacion de humedad para el gas de salida es 7

Ib de HO/MMpcsd, y la torre cuenta con 8 platos reales y su temperatura de rocio
es de 10 °F.

Calcular:
1. El didmetro y la altura para platos de burbujeo y empaque estructurado

2. calcular la cantidad de calor del rehervidor, si la carga a la despojadora entra
a 280 °F y la temperatura del rehervidor es 370 °F.

Usar una temperatura de aproximacion de 10 °F para el punto de rocio.Para
la torre despojadora de agua o regeneradora.

Datos:
» Qy=51.4 MMpcsd
= P=950 psia
= T=100 °F
= 2=0.8629
= 7,=0.6564 (aire=1)
» Wy,0=71b de H,O/MMpcsd
» Np=38
® Tpcio=10°F
* Teontactora = 100°F
Solucién
1. Determinar el contenido de agua en el gas de entrada.

De la figura 3.14 se entra con la temperatura (100 °F) se intersecta con la
linea de la presién (950 psia) y se lee el dato del contenido de agua en b
H>yO/MMpcsd (flechas azules).

Para este caso el agua contenida en la corriente del gas es de:

Wentrada = 64 [Ib HoO /M M pcsd]
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2. Calcular el contenido de agua que debe ser removida.

Dado que la especificaciéon requerida es de 7 b HoO /MMpcesd@ 950 psia
entonces

AH20 = Wontrada — Watida = 64 — 7 = 57[1b HyO /M Mpesd]

3. Determinar el punto de rocio por agua del gas deshidratado

De la figura 3.14, se lee la temperatura de 7 Ib H,O/MMpesd y 950 psia
(lineas amarillas)
T, =31°F

4. Descontar la temperatura del punto de rocio por el agua, entonces
T, =31—10=21°F
5. Determinar la concentracion de TEG para la temperatura de equilibrio desde
el punto de rocio con aproximacion
De la figura 3.15 se lee usando Tuntoderocio = 21 °F y 1a Teontactora = 100°F)
La concentracién de TEG es de 98.5 % peso.
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6. Determinar el porcentaje de agua que tendra que ser retirado usando la ecua-
cién (3.8), entonces

LL;H7%LQ _‘LL;ai a
9,0 — Wentrad tida) . 100%
‘AVEntrada

64 —7
96]7&():: E——BZ——E

%H>0 =89 %

x 100 %

7. Determinar el nimero de platos tedricos:

Para platos de burbujeo se toma una eficiencia de 25 % Por lo que

N =Nr+0.25=8%0,25=2
8. Determinar el flujo de circulacién del TEG en gal de TEG/1b H20 Con ayuda
de la figura 3.16, considerando que se tiene
Porcentaje de agua que debe ser retirada 0.89
Concentracién de TEG = 98.5% peso.
El gasto de circulacién del TEG es de 2.54 TEG/Ib H,0
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Figura 3.16: Gasto de circulacién de TEG
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9. Determinar el flujo minimo de circulacién de TEG:

O _ (Q)M Mpcsd x (AH,0)Ib/M Mpesd x (TEG)gal /IbH>O
minT G 24h/d % 60min/h

(51.4)M Mpesd/d x 57(Hy0)1b/ M Mpcsd  (2.54)gal /IbH5O
24h/d % 60min/h

QminTEG -

QminTEG = 9. 17gpm

10. Determinar la densidad de TEG usando la Figura 3.17 usando las condiciones
de torre contactora y la concentracién del TEG

T contactora = 100 °F

Concentracion de TEG = 98.5% peso Se lee entonces de las flechas azules se
lee que la densidad relativa es de 1.109

prec = 1.109 * 62.41b/pic®
prec = 69.21b/pie’
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Figura 3.17: Gasto de circulacién

11. Determinar la densidad del gas

Pgas = (2.7 % P s 7yye5) /(2% T)
Paas = (2.7 % 950 = 0.6564) /(0.8629 + 560) = 3.481b/pie’

12. Determinar la velocidad permisible del gas

Usando la tabla 3.4 se encuentra que el espaciamiento de platos de burbujeo
son 24”7

Entonces se calcula la velocidad permisible del gas con (3.1)

v =K PTEG — Pgas
Pyas

69.2 — 3.48
=.164/ ———— =0. J
v 6 348 0.659pie/s
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13. Determinar el diametro de la torre contactora y la altura de los platos y el

empaque: Para platos de burbujeo se usa la ecuacién (3.7)

594 % Qg xzx T
D= g
\/ Do (pg)
50.4 % 51.4 % 0.8629 * 560
D= — 4727
\/ 950 * 0.659 Pg

D ~ 47pg = 4.0 pie

Altura para platos Ng * espaciamiento = 8 x 24pg/(12pg/pie) = 16pie

Ventajas y limitaciones de una planta de TEG

La deshidratacion que se hace con glicol tiene varias ventajas, como:

1.

Bajo costo inicial del equipo.

. Tiene poca caida de presion a través de torres de absorcién.
. La planta es de operacion continua.

2
3
4.
5
6

Las técnicas de mejora son anadidas facilmente.

. La recarga de las torres no presenta problemas.

. El proceso puede complementarse sin problemas con los adsorbentes sélidos.

Sin embargo, el tratamiento con glicol también puede presentar varios problemas
operativos por lo que es necesario controlar los siguientes factores:

Los materiales sélidos (polvo y 6xido de hierro) deben ser minimizados.

El control de la temperatura de la solucién es importante ya que puede pueden

derivarse productos de descomposicion del TEG.

El lodo resultante debe ser recolectado para evitar la pérdida de eficiencia.

Controla la cantidad de oxigeno y el HyS para evitar la corrosién del equipo.

Los liquidos (por ejemplo, agua, hidrocarburos ligeros, o lubricacién de aceites)

deben ser extraidos con un separador por delante de la torre absorbedora.

Debe controlarse la formacion de espuma de la solucién, para solucionar este

problema se puede adicionar antiespumante.

Vigilar la concentracién del glicol ya que si es viscoso a bajas temperaturas se

hace dificil de bombear.
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= Al arranque de la planta, todas las bandejas de absorciéon deben llenarse con
glicol para asegurar un buen contacto de gas y liquido, para evitar problemas
de baja circulacion.

= Evitar el reinicio o cierre de la planta para evitar pérdidas grandes.

3.3.2. Procesos criogénicos
Los proceso criogénicos para la separaciéon de los gases son esencialmente fenémenos
de intercambio de calor, expansién y separacion de fases.

Consiste en alcanzar niveles altos de enfriamiento por medio de refrigeracion auxiliar
y expansiones sucesivas (reducir la presién) para llevar a la corriente de gas a dos
fases (liquido y gas) y separar los componentes a través de la destilacién.

El enfriamiento puede llevarse a cabo con cualquiera de los siguientes métodos fisicos:
» Enfriamiento a presién constante (Enfriadores)
» Enfriamiento por expansiéon (Expansores)

= Enfriamiento por valvula de expansion o estrangulacién mostrado en la figura
3.18

Proceso criogenico Gas

-

Gas > :E | _:% - ' )
Entrada - " "|\ ) Separador

Intercambiador Vil ‘
Gas / gas alvula

» Liquido para
Estabilizar

Figura 3.18: Valvula de efecto Joule-Thompson

La planta Criogénica utiliza de alimentacién gas dulce y tiene por objetivo el recupe-
rar etano y propano de dicha corriente, el proceso consta de los siguientes sistemas:

s Deshidratacién
s Enfriamiento
s Fraccionamiento

= Recuperacion del gas residual
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Del proceso criogénico se obtiene gas residual a alta presion, gas residual a baja
presién, LPG y gasolinas, la cual ilustra en la figura 3.19

— - - - —,

Figura 3.19: Complejo deshidratador con proceso criogénico

Efecto Joule Thompson

Una expansién adiabdtica es el cambio neto de energia expresado por la ecuacion:

AE = —-A(PV) (3.18)
expandiendo expresién:
E,— B, = PV, — BV, (3.19)
reordenando ecuacion, se tiene:
H,=FE,+ PV, = E,+ BV, = H, (3.20)

donde: Ey, es la expancién en b
E,, es la expancion en a

P., es la presion en a

V,, es el volumen molar en a
Py, es la presion en b

V,, es el volumen molar en b
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H,, es la entalpia en a

H,, es la entalpia en b

opP
ralmente con p ;7 siendo cero cuando se trata de gases ideales, pero no ocurre asi en
los gases reales.

0H
La relacién (—) es el coeficiente de Joule Thompson y se representa gene-
T

Los coeficientes de Joule Thompson son negativos si la temperatura aumenta cuando
el gas se expande y son positivos cuando la temperatura disminuye si el gas se
expande.

La temperatura particular a la que p;r cambia de signo se denomina temperatura
de inversién, y depende de la presién del gas.

Este es el efecto aprovechado en los sistemas de enfriamiento criogénicos al haber
una expansion adiabatica de un gas con coeficiente de Joule Thompson positivo, es
decir que si se produce la expansion del gas desde una presion alta a una presion
mas baja, éste se enfriara y el efecto se puede apreciar en la figura 3.20.

Expansién
Compresor Pa, Ta, Va Pb, Vb, Tb contra la atmésfera

Y

Figura 3.20: Efecto Joule-Thompson
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Equipos necesarios para realizar el proceso criogénico

El proceso criogénico se divide en dos en dos secciones y cada uno de ellos requiere
equipo especial. A continuacién se enlistara los equipos esenciales de cada una de
éstas.

Seccion criogénica
= Torres
e Torre de adsorcién
e Torre desetanizadora
e Torre desbutinizadora
= Intercambiadores de calor
= Recipientes
e Filtros del separador

Separador

Acumulador y reflujo

Separador del gas de refrigeracion

Acumulador de refrigeracion

Separadores del refrigerante

Lavador de gas combustible
= Bombas
= Compresores

» Expansores (Vélvula de efecto Joule Thompson)

Seccion de refrigeracion
» Intercambiadores de calor
= Recipientes
e Acumulador de refrigeracion
e Separadores de refrigerante
= Bombas

= Compresoras
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Descripcién del proceso

El proceso criogénico se muestra en la figura A.1, esta conformado por una seccion
criogénica y una de refrigeracion, a continuacion se explica cada una de las secciones
que conforman dicho proceso.

Expansion
Deshidratacion
Torre
Gas hiimedo Separador Desetanizadora
dulce -
Enfriador :
de gas Refrigeracion
Liguidos
A 2
Agua
Liquidos del
gas natural
Compresion

. Gas residual

Figura 3.21: Proceso criogénico

Seccién criogénica

Sistema de enfriamiento

La planta recibe al gas ya endulzado y lo pasa a través de la coraza del enfriador
de gas de alimentaciéon con agua, después entra a un tanque lavador de gas de
alimentacion o separador de liquidos, aqui se separan todos los liquidos que pudieron
ser arrastrados por la corriente (agua, hidrocarburos ligeros) y estos son drenados.

El gas humedo que sale del separador pasa por unos filtros con el fin de separar
posibles sélidos (sedimentos o parafinas), después la corriente de gas que ya no tiene
condensados se envian a los deshidratadores para poder ser pasados a la etapa de
adsorcion.

Sistema de deshidratacion

El sistema de deshidratacién se compone de torres empacadas (con mallas de alimina
activada, las cuales funcionan como adsorbente), este proceso permite reducir la
cantidad de agua hasta en 0.1 ppm de agua, todo a esto a condiciones criogénicas.

La corriente de gas (gas dulce) entra por el domo de la torre donde la malla molecular
adsorbera el agua, finalmente el flujo de gas que sale por el fondo, pasa por un filtro
para prevenir el arrastre de polvo proveniente de la malla.
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El proceso de deshidratacion es la forma mas efectiva para prevenir la formacion de
hidratos de metano, siendo un método adecuado si el nivel de refrigeracién no es
muy bajo.

Sistema de enfriamiento y expansién

El gas deshidratado se envia al tren de enfriamiento, la corriente de entrada se pone
en contracorriente con el gas residual, usando un primer intercambiador de gas de
carga/gas residual, esta solucién pre-enfriada es enviada a un primer enfriador de
gas de carga/refrigerante, aqui es enfriada a contracorriente con propano donde la
temperatura es bajada ain maés, después pasa al sequndo intercambiador de gas de
carga/gas residual una vez que la temperatura bajo, pasa por el sequndo enfriador de
gas de carga/refrigerante usando tubos en contracorriente con propano. Finalmente,
ingresa al tercer intercambiador de gas de carga frio/gas residual.

Una vez que el gas abandona el proceso anteriormente descrito, pasa a un proceso
de separacién simple donde por efecto de gravedad hay una separacion de liquidos
esta corriente alimenta a la torre desetanizadora, mientras que la corriente de gas
dulce frio se expande instantaneamente por el efecto de una valvula de efecto Joule
Thompson perdiendo entonces presién y bajando atin mas la temperatura; esta co-
rriente entra a un separador de dos fases, donde el liquido drenado es enviado a la
torre desetanizadora y el gas que sale por el domo del tanque separador se conoce
como gas residual de baja presion, pasa por valvula donde intercambia calor con
el tercer intercambiador de gas de carga frio/gas residual, aumentando la tempe-
ratura del gas. Esta corriente se une a la corriente de gas residual remanente del
separador y estd mezcla pasa al sequndo intercambiador de gas de carga frio/qgas re-
sidual saliendo a una temperatura mayor, para finalmente entrar en contracorriente
con el primer intercambiador de gas de carga/gas residual para salir a temperatura
ambiente.

De la torre desetanizadora se obtiene un gas residual de composicién 90 % mol, que
se conoce como gas residual de alta presion, dado que estd corriente sale a muy baja
temperatura y se aprovecha para enfriar el gas deshidratado de carga.

Del separador simple también se obtiene una corriente de gas adicional la cual tiene
una composicién de 97 % mol, a esta corriente se le llama gas residual de baja presion,
dado que tiene una gran capacidad de enfriamiento se aprovecha para enfriar al gas
deshidratado de carga.

Sistema de re-compresién del gas residual

El gas residual de baja presion, se divide en dos corrientes, una se convierte en gas
combustible de alto consumo, mientras que la otra que es rica en metano y etano es
comprimida en turbocompresores, para aumentar su presion esta es la alimentacion
del proceso de regeneracién de los deshidratadores.



CAPITULO 3. DESHIDRATACION 89

Seccion refrigeraciéon

Sistema de refrigeracion

El sistema de refrigeracion suministra el enfriamiento a las corrientes de gas des-
hidratado de carga, para lograr tal enfriamiento se elige el propano de alta pureza
que es comprimido usando un turbocompresor e impulsado por dos turbinas , es-
te sistema de refrigeracion es ciclico por lo cual el sistema debe operar en forma
permanente, pero debe vigilarse las perdidas del refrigerante ocasionadas por fugas.

El ciclo de refrigeracién se inicia en el acumulador de refrigerante, desde aqui se
divide la corriente en dos, una se envia al enfriador de aceite del compresor de
refrigeracion y la segunda proporciona refrigeracién al primer enfriador de gas de
carga/refrigerante.

El vapor que se libera en el primer enfriador de gas de carga/refrigerante se une con
la corriente que sale del enfriador de aceite del compresor, estas corrientes alimentan
al tanque de succién.

El liquido del primer enfriador de gas de carga/refrigerante se divide en dos co-
rrientes, las cuales se expanden. Una de estas corrientes alimenta al condensador del
domo de la torre desetanizadora, mientras que la segunda corriente entra al enfria-
dor de gas, después los vapores que salen de ambos equipos se vuelven a unir, para
alimentar a los compresores de refrigeracion.

La descarga de los compresores se une a los vapores provenientes del tanque y entran
a la segunda etapa del compresor, la descarga del mismo se condensa en el enfriador
con agua, para finalmente ser devuelto al acumulador de refrigerante, terminando
asi el ciclo.

Sistema de regeneracion

El gas utilizado en la regeneracion es enfriado y antes de unirse a la corriente de
gas residual pasa por un filtro separador con la finalidad de retener los liquidos que
pudiesen ser arrastrados por efecto de la regeneracion.

La regeneracion de los deshidratadores se lleva a cabo por un ”timer”, con tiempo
de regeneracion de 6:10 horas que son distribuidas de la siguiente manera:

= 4 horas de regeneracion.
= 10 minutos de enfriamiento del horno.
= 2 horas de enfriamiento en el separador.

Es importante mencionar que cuando es regenerado cualquiera de los deshidratado-
res, las valvulas de entrada y salida de gas hiumedo dulce seran cerradas, para dar
paso inverso al gas de regeneracion.
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El gas residual para la regeneracion es obtenido de la descarga de la los compresores,
pasa al enfriador de gas residual para entrar a un horno de calentamiento de gas
para su regeneracion, controlando el flujo de gas caliente; esta corriente entra por
la parte inferior del regenerador, por lo que el agua que fue retenida es liberada;
después sale del deshidratador por el domo, donde es enfriada para después pasar
a un separador donde son drenados los liquidos, mientras que el gas purificado se
envia a través de un gasoducto.

Requerimientos quimicos y criterios de diseno

Los requerimientos quimicos minimos para el funcionamiento de la planta son:
= Agua de enfriamiento.
= Gas combustible.
= Metanol.

Los criterios de diseno que deben ser considerados son:

Capacidad , es necesario conocer la capacidad de la planta ya que de ello depende
el tamano de los equipos y la cantidad de gas tratado que puede manejar.

Interrelacién con otras plantas , conocer los procesos con los que estara rela-
cionada la planta criogénica, para poder conocer las caracteristicas de entrada
del gas himedo y las especificaciones de salida del gas residual.

Deshidratantes o adsorbentes |, se eligen los absorbentes més adecuados para el
sistema, ademas de sus caracteristicas mas importantes como la capacidad de
adsorcion, punto de rocio, los tiempos de adsorcion-regeneracion.

Inhibidores , para evitar la formacion de hidratos de metano se inyectara los adi-
tivos que se ajusten a las necesidades de la planta.

Calentamiento y enfriamiento , se usara agua para enfriar en los enfriadores,
mientras que el gas residual enfriard a las otras corrientes de gas a través de los
intercambiadores de calor, considerando ademés que puede haber una corriente
alterna de propano que suministra un enfriamiento adicional.

Compresores , de los compresores que son necesarios, se implementa uno adicional
el cual queda como relevo.
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Variables de operacién

Las variables de operacién y control de la planta criogénica son:

Flujo , Se establecen los flujos normal y minimo operacional. Si el flujo es diferente
al original las condiciones varian proporcionalmente al aumento o la reduccion
en funcién del gasto manejado.

Se requiere vigilar el flujo que se tienen en los puntos de control en las diferentes
lineas de enfriamiento en los enfriadores carga/gas residual de alta presion,
linea de entrada en los enfriadores carga/refrigerante.

Presion , la presion alta mejora la operacién de los deshidratadores y mejora el
enfriamiento de la primera expansién, por lo que es necesario mantener siempre
una alta presion.

La presion se vigila con un controlador de presion y actiia sobre los compre-
sores.

Temperatura , la temperatura es regulada usando como control a la presiéon, sin
embargo en la entrada de los deshidratadores se recomienda que la temperatura
permanece por debajo de 95°F (35°C), para evitar un contenido mayor de agua.

Humedad del gas de carga , la humedad del gas a la salida de los deshidratado-
res debera ser menor a 0.1 ppm

Sistema de deshidratacién , los lechos estan disenados para trabajar 8 horas en
adsorcién, después se calienta y pasa al enfriador.

El deshidratado se realiza en varios lechos, dos lechos se usan en el secado,
uno se encuentra en calentamiento, y uno en enfriamiento.

Sistema de inyeccién de inhibidores , la inyecciéon de los inhibidores en dife-
rentes puntos del proceso de operacién normal, con la finalidad de prevenir
los hidratos de metano , la inyeccion se realiza en la entrada de los inter-
cambaidores de calor a la succion de los compresores y en la succiéon de la
bomba.



Capitulo 4
Compresion

La presion juega un papel indispensable en el procesamiento de gas, ya que permite
el transporte del gas desde el campo, en la planta de gas, y en el gasoducto de
transporte.

Las corrientes de gas que se someten a compresion pueden incluir lo siguiente:

= Gas que sale de los pozos, la presion que tiene este gas es de 850 a psia con la
finalidad de maximizar la recuperacion de liquidos.

» Gas obtenido de la estabilizacion de los hidrocarburos liquidos.

= Gas de otras instalaciones de recuperacion de vapores que se acumulan gas de
baja presion.

» Gas proveniente de la recuperacion de los vapores de gas a baja presion (este
gas de baja presiéon no se utiliza como gas combustible sino que es comprimido
para ser inyectado a los pozos para una recuperacién adicional).

= El gas que sale después de ser usado en la recuperacion de hidrocarburos.

4.1. Tipos de compresores

Un compresor es una maquina que admite gas, lo comprime y lo descarga a una ma-
yor presion. Esta fuente de energia es instantanea, segura y flexible puede ser usada
para operar todo tipo de herramientas neumaticas, operar maquinaria y controlar
procesos de manejo de gas.

Hay dos métodos mecanicos basicos para aumentar la presion de gas y son:

» Reduciendo el volumen del gas

92
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= Aumentar la velocidad del gas de modo que la energia de velocidad se pueda
convertir en presién

Los compresores pueden ser clasificados dentro de dos tipos béasicos en dos grandes
grupos:

= Desplazamiento positivo
= Dindmico

En la figura 4.1 se muestra los tipos de compresores dentro de los grupos anterior-
mente mencionados.

Centrifugo

<

Compresores

Reciprocante

Desplazamiento

positivo

<

Dos rotores

Figura 4.1: Tipos de compresores

El compresor positivo de desplazamiento es un dispositivo donde el gas aumenta
su presion, reduce el volumen, mientras que el compresor dindmico acelera el gas e
incrementa la energfa cinética la cual es transformada en presién (estos compresores
son muy utiles por que trabajan con grandes flujos 20 000 m3/min.

En los compresores de desplazamiento positivo el rendimiento es independiente del
gas que se esta comprimiendo, mientras los compresores dindmicos se limitan a gases
con pesos moleculares de aproximadamente 10 Ibm/lbmol o superior.
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4.1.1. Compresor centrifugo

El compresor centrifugo es accionado por un motor eléctrico o una turbina y es
controlado por la velocidad de entrada del gas. El compresor usa el gas que entra al
ojo del impulsor y la fuerza de rotaciéon mueve al gas hacia el borde de cada etapa,
los difusores convierten la carga de velocidad en presiéon al empujar el gas a la orilla
el gas se difunde es decir, aumenta su volumen al bajar su velocidad, después se
utilizan conductos de retorno para llevar el gas a la descarga del compresor o a la
siguiente etapa de compresiéon. En la figura 4.2, se aprecia las partes de un compresor
centrifugo.

salida del gas
comprimido

,//

alabes
difusores

ruecla
compresora
centrifuga

Figura 4.2: Compresor centrifugo

Como el impulsor es rotatorio se requiere de mas energia para manejarlo, el aumento
en la presion que el impulsor del compresor puede desarrollar esta en funcion de la
velocidad de entrada y del didmetro, por lo que se hace necesario el aumento de la
velocidad y del diametro si la presion de salida es alta.

Dado que el impulsor metalico tendré la misma fuerza centrifuga que el gas, la pre-
sion que se desarrolla dentro del impulsor se limita por el estrecho del impulsor, por
lo que se hace necesario la implementacién de un impulsor adicional, el cual aumenta
la velocidad de entrada al segundo impulsor aumentando entonces la presion.
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4.1.2. Compresor reciprocante

Los compresores reciprocantes comprimen el gas con un pistén que se mueve dentro
de un cilindro, el pistén es empujado, por una biela conectora y un cigiienal movido
por algin tipo de motor. El flujo de gas que entra y sale de la cAmara es normalmente
controlado por valvulas actuadoras que abren y cierran por diferencia de presion en
ambos lados de ellas.

El grado de compresion del gas o sea la relacion entre los volimenes en el cilindro
cuando el pistéon esta en la parte baja del recorrido y cuando esté en la parte alta
del recorrido, es conocida como relacion de compresion.

Una relacion de compresion proxima a 10:1, es la més alta que se puede alcanzar en
una sola etapa. Este limite es una consecuencia del incremento en la temperatura
que sufre un gas, cuando se comprime haciéndose necesario controlar la temperatura
del cilindro.

Esto equipados de manera simple o multietapas, dependiendo de la presién reque-
rida, cuando las méquinas que comprimen todo el gas en una etapa, se denominan
compresores de una etapa, en la practica las maquinas de una etapa se usan para
presiones maximas de 71 psi.

Cuando se requieren mayores presiones, la compresion se lleva a cabo en dos o méas
etapas, enfriando el gas en cada una de ellas mediante un refrigerador intermedio. La
refrigeracion puede ser con aire, pero en maquinas més grandes se hace usualmente
con agua.

Los enfriadores reducen el volumen inicial del gas, aumentando la presién del fluido
en los cilindros y por tanto la potencia requerida mantiene la temperatura dentro
de los rangos de operacion.

Lailustracién 4.3 se muestra un compresor de doble accién, de dos etapas refrigerado
con agua, el cual entrega gas a una presiéon de 100 psi.
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Entrada de
gas

Enfriador Salida de
' gas
comprimido

N

Cilindro de alta

Cilindro de baja =5
presion

presion

Figura 4.3: Compresor de dos etapas

Los compresores multietapas tienen varios cilindros y refrigeradores en un solo con-
junto, un cilindro alimenta al siguiente. Estos se encuentran disponibles en una
variedad de configuraciones, que incluyen arreglos verticales, horizontales, tipo V y
tipo L.

Cuando los enfriadores (aire o agua) no proporcionan la eficiencia deseada se instalan
intercambiadores de calor con el objeto de que el calor removido sea reducido, para
alcanzar una temperatura aproximada al compresor inicial; dichos compresores se
instalan cuando la temperatura inicial del gas y la relacion de compresion requerida
en relacién a la temperatura de descarga exceda los 150°C.

En la compresion multietapa puede haber condensacién de algunos componentes del
gas, esto resultado de los efectos de compresion- enfriamiento, por lo que este liquido
debe ser removido por golpeteo en una caldera después del intercambiador de calor,
para prevenir el dano en el compresor, dicho proceso se puede observar en la figura
4.4.
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Primera etapa Segunda etapa
Rectificad
ectiticador =
Rectificador Rectificador
—| = —~G— o |-
Intercambiador Intercambiador
| ~ ~
de calor de calor
| |
|
Compresor

Figura 4.4: Compresién multietapa con intercambiador de calor

4.2. Seleccién de los compresores de procesos

La seleccién correcta para un compresor de acuerdo a su tamano requiere conocer
su forma de operacién, usando para ello modelos matematicos avanzados para tener
un compresor adiabatico, politrépico o de descarga.

Los diferentes tipos de compresores pueden ser adaptados a las condiciones, aplica-
ciones, espacio disponible y peso, estas resultan ser los parametros mas importantes
para la seleccion de el compresor adecuado.

Antes de seleccionar un tipo de compresor se debe decidir cuantos compresores
seran necesarios para manejar la carga requerida. Durante los primeros anos de
explotacion de gas se utilizaron compresores reciprocantes arreglados de tal manera
que se necesitaban una bateria de los mismos en plantas grandes; pero conforme se
mejoraron las capacidades y la confiabilidad, la tendencia fue instalar 2 compresores
cada uno con un 55 % o 60 % de capacidad, usando ademads un tercer compresor de
relevo.

El compresor de relevo asegura el funcionamiento del sistema de compresion, pero
representa un costo adicional del 50 % aproximadamente, si no existiera este com-
presor de relevo se asegura que los otros dos compresores trabajaran a la mitad de
su capacidad, habiendo una seguridad razonable de funcionamiento continuo. Ac-
tualmente se aprovecha la mayor capacidad de los compresores al alimentar varios
servicios auxiliares desde cada uno de ellos.

No siempre es facil elegir entre un compresor reciprocante y uno centrifugo, si es
que se requieren cargas elevadas o de mediana capacidad, sin embargo debe de
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considerarse los siguientes criterios:

4.3.

Se debe tener en cuenta que la reparacién o reacondicionamiento de un com-
presor centrifugo lleva mucho maés tiempo que en un compresor reciprocante,
a menos que se tenga un rotor competa de repuesto.

Al utilizar un compresor reciprocante de la mitad de tamano del previsto, el
costo también se reducira a la mitad, sin embargo al reducir a la mitad un
compresor centrifugo pequeno el costo podré reducirse un 20 %, mientras que
en un compresor centrifugo grande el costo se reduce hasta un 30 %.

Si se utilizan varios compresores reciprocantes pueden arreglarse en forma
de multitareas para alcanzar la presion requerida, si un compresor deja de
funcionar solo se reducira la capacidad de la planta; sin embargo al utilizarse
compresores centrifugos en serie la falla detendria todas las demaés.

La eficiencia de los compresores centrifugos es menor que la de los reciprocan-
tes.

Un cambio de densidad del fluido que se transporta tendra poco efecto en el
volumen del gas, o sobre la presién de entrega del compresor reciprocante;
aunque debe vigilarse que ningunos de los componentes internos sufra danos
mecanicos excesivos.

Mientras que en compresor centrifugo el cambio de densidad del gas se refle-
jara en forma directa con un cambio proporcionado en la presién de descarga,
sin embargo con una densidad dada, al permitir un ligero cambio de presién
de descarga, se puede lograr grandes variaciones del gasto de entrada.

En compresor centrifugo permite que un pequenio cambio de relaciéon de com-
presion produzca un marcado efecto en la salida del compresor, cuando se
aumenta la presién de descarga se reduce el flujo, reduciendo entonces las
oscilaciones.

Ecuaciones de compresion politrépica

Hay dos maneras de llevar a cabo los calculos termodinamicos para la compresion,
asumiendo.

Una trayectoria adiabdtica (isoentropica) reversible, es un proceso por el cual
no se agrega calor ni sale calor del sistema, ademaés la entropia es constante.
Se define de la siguiente manera:

PV* = constante (4.1)
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= Una trayectoria politrépica reversible, es el proceso en el cual el gas cambia sus
caracteristicas fisicas durante la compresion, se define con el siguiente modelo:

PV"™ = constante (4.2)

El coeficiente n define el tipo de proceso al que puede ser sometido el compresor
y se establece en la tabla 4.1.

Tabla 4.1: "n”de acuerdo al tipo de proceso

Tipos de proceso n
Proceso isotérmico 1
Proceso isobarico 0
Proceso isocérico | infinito

Los procesos pueden ser observados en la figura 4.5

.

n= | (isotérmico)

n=k=Cp/Cv (isoentropico)
n k (politropico)

Figura 4.5: Curvas de compresién

Dado que las estructuras transmiten calor a los equipos la mayoria de los procesos son
politropicos aproximandose a una trayectoria adiabatica, los calculos de compresion
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estan basados en la curva adiabatica, desarrollando la relacién entre la temperatura,
presiéon y el volumen para un proceso politrépico entre dos estados.

4.3.1. Analisis de los procesos politrépicos

La ecuacién de los gases ideales esta definida por:

PV =nRT (4.3)
Despejando la presion de la ecuacion 4.3

B nRT

P = v (4.4)
De la ecuacién 4.4 se establece las condiciones para cada estado:
Para el estado 1 WRT,
P = T (4.5)
Para el estado 2 WRT,
P, = 7 (4.6)
Dividiendo las ecuaciones 4.5y 4.6 se obtiene la siguiente ecuacion:
nRT;
% - n}‘ng (4.7
Va

Reduciendo los términos semejantes y rearreglando la ecuacién anterior se obtiene:

P TV
V) 4.8
DR (4:8)

Al considerar un proceso politrépico se tiene la ecuacién 4.2 y para cada uno de los
estados se tiene:

Para el estado 1
P V" = constante (4.9)

Para el estado 2
PV = constante (4.10)
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Dado que ambos estados estan igualados a la misma constante se puede escribir:

Arreglando la ecuacion 4.11 y dejandola en términos de la relacién de presiones se
tiene:

P vy 2\"
-2 _ = 4.12
BV (v) 12

[gualando las ecuaciones 4.8 y 4.12 se obtiene la ecuacion:

Al agrupar términos semejantes se obtiene: En funcién de las temperaturas

T Va\"

F; — (7?) (4.14)
En funcién del volumen y o\ U

= (7) =

Sin embargo, es necesario tener la ecuacién en relacion de las presiones por lo que
se sustituye la ecuacion 4.15 en la ecuacion 4.12 se encuentra la ecuacion:

Pl T2 n/n—1
(2 416
N (T) (4.16)

Las ecuaciones 4.14, 4.15, 4.16 pueden caracterizar al proceso de compresién al
conocer las caracteristicas de presion, temperatura y volumen de cada uno de los
estados, siendo necesario tener como datos de entrada la relacion de temperaturas,
la relacion de volumenes o la relacién de presiones asi como el tipo de proceso que
ha de utilizarse de acuerdo a la tabla 4.1.

El trabajo es definido, de la siguiente manera:

2
W= / Pav (4.17)
1

Para un proceso politropico, se sustituye la ecuaciéon 4.2 en la ecuacion 4.17 se
obtiene la siguiente ecuacion:
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2 av
= — 4.1
W /1 e (4.18)

Integrando la ecuacién 4.18

2 Cvl—n - Cvl—n
W = / Vv = =2 1 (4.19)
1

1—n

Al sustituir las ecuaciones 4.9 y 4.10 en la ecuaciéon 4.19 se encuentra la siguiente
relacion:

_ 1 (4.20)

1—n

4.4. Analisis de los procesos adiabaticos

Cuando la compresion se hace por una trayectoria adiabatica se utiliza el coeficiente
"k”, este coeficiente se utiliza en relacion con la capacidad molar del gas.

En la ecuacién 4.21 muestra la relacion que define entre la capacidad de presion
molar de calor (MCp) y la constante capacidad de volumen molar de calor (MCy/)

MCp — MCy = 1.9686 BTU/lbmol°F (4.21)

El coeficiente k se define como MO
k=L 4.22
VO, (4.22)

Al combinar las ecuaciones 4.21 y 4.22 se obtiene la ecuaciéon que permite conocer

el valor de k
MCp

et
MCp — 1.986

(4.23)

Donde: M, peso molecular promedio Cp, capacidad calorifica del gas @presién con-
tante,

Se pueden consultar en la tabla 4.2 para encontrar el valor de Cp, dado que este
coeficiente varia considerablemente con la temperatura y esta a su vez se incrementa
entre la descarga y la succién, el valor de k se obtiene a la temperatura promedio
de descarga y de succion.
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Tabla 4.2: Capacidad calorifica molar
, Temperatura
Gas Férmula PM |\ — e 605 T 60°F | 100°F] 150°F 200°F| 250°F
Metano CH, |16.043] 823 | 842 | 846 | 865 | 8.95 | 9.28 | 9.64
Etano CyHs | 30.070] 11.44 | 12.17 | 12.32 | 12.95 | 13.78 | 14.63 | 15.49
Propano CsHs | 44.097| 15.65 | 16.88 | 17.13 | 18.17 | 19.52 | 20.89 | 22.25
i-Butano | iCyHyo | 58.123] 20.40 | 22.15 | 22.51 | 23.95 | 25.77 | 27.59 | 29.39
n-Butano | nCyHyo | 58.123] 20.80 | 22.38 | 22.72 | 24.08 | 25.81 | 27.55 | 29.23
i-Pentano | iCsHy, | 72.150] 24.94 | 27.17 | 27.61 | 29.42 | 31.66 | 33.87 | 36.03
n-Pentano | iCsHy, | 72.150] 25.64 | 27.61 | 28.02 | 29.71 | 31.86 | 33.99 | 36.08
n-Hexano | iCgHy, | 86.177] 30.17 | 32.78 | 33.30 | 35.37 | 37.93 | 40.45 | 42.94
Aire - 28.962] 6.94 | 6.95 | 6.95 | 6.96 | 6.97 | 6.99 | 7.01
Water H20 | 18.015| 7.98 | 8.00 | 8.0l | 803 | 807 | 812 | 8.17
Oxigeno 0, 31.998] 6.97 | 6.99 | 7.00 | 7.03 | 7.07 | 7.12 | 717
Nitrégeno N, 28.013] 6.95 | 6.95 | 6.95 | 6.96 | 6.96 | 6.97 | 6.98
Ac}do, H,S | 34.08 | 800 | 809 | 811 | 818 | 827 | 836 | 8.46
sulfhidrico
Moncxido CO | 28010| 695 | 6.96 | 6.96 | 696 | 6.97 | 699 | 7.01
de carbono
Digxido de |y 1 44010 838 | 870 | 876 | 9.00 | 920 | 9.56 | 9.81
carbono

El valor de k se puede calcular de las siguientes formas:

» Con la ecuacién 4.22

- MCp
- MCYy
s Con la ecuacion 4.23
b MCp
~ MCp—1.986

= Con la gréafica 4.6
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Figura 4.6: Aproximacién del factor k

4.4.1. Ejemplo

104

Calcular k de la mezcla dada por la tabla 4.3, considerando que la temperatura

promedio es de 150°F

Tabla 4.3: Mezcla de gas

Componente Formula Fraccién mol
Metano CH, .9216
Etano CyHg .0488
Propano C3Hg .0185
i-Butano iC4H10 .0039
n-Butano nCyHyg .0055
i-Pentano 1CsHqy .0017

Consultando los valores para la mezcla Cp y M en la tabla 4.2 se ordena la tabla

4.4 obteniendose:
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Tabla 4.4: Mezcla de gas

Formula F‘I‘;:l((l)(ilon PM szz CPi yzCPz
CH, 0.9216 16 14.782 8.95 8.248
CyHg 0.0488 30 1.467 13.77 0.627
CsHsg 0.0185 44 0.816 19.52 0.361
1CyHyp 0.0039 58 0.227 25.77 0.100
nCyHyg 0.0055 58 0.320 25.81 0.142
1C5Hyo 0.0017 72 0.123 31.66 0.054

Total 1.0000 17.735 9.577

De la ecuacién 4.23

L MCp
 MCp — 1.986
Sustiyendo el valor MC,, se obtiene
L 9.577
"~ 9.577 — 1.986
k= 1.2625

Utilizando la grafica 4.6,con datos de entrada:
» Peso molecular de la mezcla = 17.355 Ibm/Ibmol
» Temperatura promedio = 150°F

En la figura 4.7 se lee el valor de 1.27, un valor cercano al calculado con la férmula.
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Figura 4.7: Aproximacién del factor k, con condiciones conocidas

4.4.2. Estimacién de la potencia del freno

La ecuacién 4.24 proporciona un estimado de la potencia requerida:

BHP = 22 x RV » etapas x M Mpcsd x F (4.24)

Donde BHP: la potencia requerida para el freno; R,: relacién de compresién; F: factor
permisible de caida de presion en las inter-etapas; k: relacién de calores especificos

Para la aplicacién de la ecuaciéon anterior se debe tener en cuenta:

= La ecuacién es aplicable cuando la densidad del gas este 0.6 - 0.7, cuando la
densidad esta entre 0.8 - 1.0 el coeficiente debe de ser 20.

= Larelacion de compresion es 2.5 por etapa, si la relacion de compresion estd en-
tre 1.5 y 2.0 por etapa el valor debe estar entre 16 - 18.

= Se debe considerar ambos parametros, la densidad y la relacién de compresion.
= F'=1.00 para simple etapa.
= F'=1.08 para dos etapas.
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= F'=1.10 para tres etapas.

Otra manera de determinar la potencia del freno es aplicando la grafica 4.8.

O T T o = H : ;
e e e ERE A S

400 fam——i s =
R HE Temperatura 150 ° F Temperatura de succién

o

e i - 5 SR ¢ .._..\i..._ i
R R i o] P e IR IR R i
300 : | -#150" F Temperatura de succion] |
Z | : . (R Eh) W e i | AR P Pl . .
250 = Tt e ."-.—l.—_;r. -

200

150

SRS T R
i\

back te original suction temp,

100

|- Alse-Thousands Btu/f hr te cool gowes |,

ST
NN
N

BHP/MMpcsd @ 14.4 psi

5 & 7 8B 900 5 20 0 40 40 70 B0 100

Relacién de compresioén

Figura 4.8: Potencia requerida por el freno por unidad de volumen HP /MMpecsd
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Ejemplo

a) Calcular la potencia necesaria para comprimir 2 MMpcsd de gas a 14.4 psi y a
una temperatura de entrada de 100°F, considerando que se tiene una relaciéon de
compresion de 9 y es un compresor de 2 etapas, con un k de 1.15.

Aplicando la ecuacion 4.24 se tiene:

BHP =22 x R;/et“pas x etapas X M Mpcsd x F

BHP =22 x 9%/2 x 2 x 2 x 1.08

BHP =285.12HP

b) Con la grafica 4.24, se considera los siguientes datos de entrada:
= Relacion de compresion

= Numero de etapas

= k
Ao i) o] e | T ENE| T 3 EEE T :
I e li% H-E “.H‘j—f—'f"; “g['-‘_‘[' 1 BB e
4 - = .
I Temperatura ‘J 150° F Temperatura de succion = | ] ol o
R B e bt I e e e Bl B P e e el EEEE :
1o et 5 74 : BT LA
300 o 57139° F Temperatura de succionT IS ﬁ:ﬁ
T o | R AN "A T e P Bt I t Ry gor ﬁ 715 ||
e o o iR e BEL ! R R R - it =
- i LA alf IR ﬁ i :
135 ::::::.'// N o ;/f e |
- 1% y, A S ] S e G B =
a r!— o 4 B T ~ AR BRRE N I |
< s / T TS etdoas o L ST
5 P .
'f_" ':: R BT 3 I AR o BEEE RS E i
T F 74 I EEEEE I
@ 80 . '. —- ’ B £ - I | HIP H e
T
s s
g. ineas altas k=14 |-
E ineas bajas k=1.15 +
o
I
m
_E |y
WL - | R R bbb N
' 15 2 25 2 4 5 6 7 8 910 15 20 30 40 50 s0 70 8O 100

Relacion de compresion

Figura 4.9: Potencia requerida por el freno por unidad de volumen HP /MMpcsd
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De la gréfica 4.9 se obtiene el valor de 135 BHP/MMpcsd, pero a la entrada se
tiene 2 MMpcsd por lo que:

BHP = BHP x MMpcsd
BHP =135 x 2
BHP =270HP

Un valor similar al obtenido de ecuaciones.

4.4.3. Temperatura de descarga

La temperatura del gas de descarga que proviene del cilindro puede ser calculado a
partir de la ecuacién 4.25.
Tp = Ts x RF-D/E (4.25)

Donde Tp, temperatura de descarga (°R) Tg, temperatura de descarga (°R) R?,
relaciéon de compresion

La temperatura obtenida de estd manera debe considerarse como valor tedrico, ya
que el calor producido por la friccién y los efectos irreversibles son despreciables, sin
embargo la ecuacion permite obtener valores aceptables.

Las temperaturas de descarga reales pueden ser estimadas con mayor precision si se
consulta el manual de usuario proporcionado por los fabricantes.

4.4.4. Potencia requerida por cada una de las etapas

Un célculo més detallado de la potencia de un compresor reciprocante se pueden

realizar utilizando la siguiente ecuacion:
P, (k=1)/k
—= -1 4.26
(- w»

Q4Ts k Po
E k=171, "

BHP = 3.03 X Ztapa X

Donde

BH P, Potencia necesaria en cada etapa, HP
Zetapa, factor de compresibilidad en cada etapa
(g, gasto de gas que serd comprimido, MMpcsd

Ts, temperatura de succion, R
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E, eficiencia

= Alta velocidad E=.82

» Baja velocidad E= .85
k, relacién de calores especificos
Pp, presion de operacion, psi
To, temperatura de operacién, R
Ps, presion de descarga, psi

Py, presién de succion, psi

Ejemplo

Se dispone de 2 MMpcsd medido a 14.65 psi y 60°F, el gas tiene un gravedad
especifica de 0.8 y un peso molecular (PM) de 24, se pretende comprimirlo en 2
etapas, la presion de descarga es de 100 psi con una temperatura de entrada de
100 °F. La presiéon de descarga es de 900 psi. Considerar que la primera etapa
tiene un factor de compresibilidad de 0.975 y la segunda etapa tiene un factor de
compresibilidad de 0.94.

Calcular la potencia requerida por el sistema de compresién que cumpla con las
especificaciones requeridas.

Datos:

» Qy=2MMpcsd
Pp=14.65 psi
To=60 °F=520 R
= PM=24 1b/Ibmol

= BEtapas=2
= P1=100 psi
= P»,=900 psi
» 7:=0.975

= 75=0.94
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Solucion
P1=100 psi Py= 900 psi
Por lo que la relacién de compresion es:

¥
Ry = — =900/100 = 9
Iz /

1

Calcular la relacién de compresién por etapa:

Res = Blgo™ 92
Relacién de descarga en la primera etapa, considerando un 3 % de pérdidas

RSElzRSEXP1X97%

RSEI =3 x 100 x .97

RSEl = 291]382

Relacién por compresion en la segunda etapa

Py
R —
sm2 = o
900
Rgpo = 201
Rspo = 3.09

Para calcular k se utiliza la grafica 4.10, tomando en cuenta una temperatura
supuesta de 150 °F, el valor leido es de k=1.21.
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Figura 4.10: Calculo de k

Célculo de la Tp de la primera y segunda etapa se obtiene con la formula 4.25 de
la siguiente manera:

Primera etapa:

k=1.21
Tg = 100 °F =560 R
r=3

Tp = Ts x rE=1/k

TD1 — 560 % 3(1.21—1)/1.21

Tpy = 678R = 218°F



CAPITULO 4. COMPRESION 113

Segunda etapa:
k=1.21

Ts = 120 °F =580 R
r=3.09

TD = TS X T(k_l)/k
Tpy = 580 x 3.0921-1/121

Tpy = T05R = 245°F

Calcular la potencia requerida en cada una de las etapas usando la ecuacion 4.26

QTs k Po
E k171, "

BHP = 3.03 X Ztapa X

Para la etapa 1

BHP, = 3.03 x 0.975 x

2 x 560 1.21 14.65 300 (1-21-1)/1.21
X X X — —1
0.82 121 —1" 520 100

BHP, =137.6

Para la etapa 2

BHP, =3.03 x 0.93 x

2 x 580 1.21 14.65 900 (1-21-1)/1.21
X X X — -1
0.82 1.21—1" 520 205

BHP, =138.2

El total de potencia requerida es la suma de ambas secciones de compresion:

BHP, + BHP, = 137.6 + 138.2

BHP, + BHP, =275.8HP
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4.5. Mobdulos de compresién en mar abierto

Los médulos de compresién de gas instalados constituyen unas plantas de procesa-
miento muy compactas. Sin embargo, tienen un gran niimero de equipos y sistemas,
como turbina de gas, tren de compresores, sistema de gas combustible, sistema de
aceite lubricante, sistema de aceite y sistema de contraincendios, sistema de detec-
cion de gas, rectificadores de gas, valvulas automaticas, y todos ellos son manipula-
dos por un sistema electronico de control, el cual es totalmente automatizado y tiene
la capacidad de controlar el arranque, operacion, paro del médulo de compresion,
monitoreo permanente de las variables de temperatura, presion, flujo, vibracion,
velocidad y el sistema de alarma en caso de funcionamiento anormal.

Este médulo tiene la funciéon de comprimir y acondicionar el gas amargo procedente
de la plataforma de produccion, para poder ser enviado a tierra.

Esta plataforma esta constituida por las siguientes secciones:

= Seccion de compresion.

Seccion de endulzamiento de gas.

Seccion de deshidratacion de gas.

Seccion de tratamiento de agua aceitosa.

Servicios auxiliares.

La seccion de compresion tiene la funcién de aumentar la presion del gas amargo
producido en la plataforma de produccion, el cual es transportado a tierra.

Esta seccion esta compuesta por cuatro médulos de compresion, sin embargo solo
tres se encuentran operando continuamente ya que el cuarto médulo funciona en
caso de que haya una emergencia.

Cada uno de los médulos esta constituido por dos compresores centrifugos montados
en un solo eje y accionados por una turbina de gas. Los dos compresores tienen un
arreglo para formar tres etapas de compresion.

Como se ve en la figura 4.11 el médulo consta de tres etapas, con enfriamiento y
separacién en cada una de ellas. La primera etapa tiene la funcién de comprimir
el gas del separador de baja presién, el gas que salida (que tiene més presion); la
segunda etapa de compresion tiene como entrada el gas descargado de la primera
etapa y el gas proveniente de los separadores de alta presién, finalmente la ultima
etapa aumenta aun mas la presion de la corriente de gas.
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Figura 4.11: Sistema de compresion

4.6. Seguridad y ambiente

Uno de los principales peligros inherentes en los equipos de alta presién es el ruido y
es el principal problema de seguridad relacionado con el uso de compresores debido
a que pueden alcanzar de 85 a 95 decibeles, por lo que es necesario usar proteccion
para los oidos.

Las emisiones de escape de los conductores de potencia del compresor son la mayor
preocupacién para el medio ambiente, por lo que se han implementado motores de
combustion interna mas nuevos que impulsan los compresores alternativos con el fin
de cumplir con las limitaciones de emisién de 2 g NOX y CO por caballo de fuerza
por uso de unidades.

Sin embargo, se ha impuesto el uso de convertidores cataliticos, que permiten reducir
la emision de NOX a N, y oxidar el CO a COs.

Esta normativa se aplica a compresores de estaciones de re-bombeo, asi como a uni-
dades de grandes plantas. De tal forma, que las estaciones de bombeo pequenas uti-
lizan compresores accionados por motor eléctrico donde la energia confiable esta dis-
ponible.

Los altos volumenes de aire-combustible combinado con buenos disenos de cama-
ras de combustion minimizan el COs emitidos en las turbinas de gas. Los éxidos de
nitrogeno son el contaminante de escape mas significativo y sistema de alta eficiencia
mejoran la produccién de NOX. El agua a menudo se anade para reducir la produc-
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ciéon de NOX. Esta adicién ayuda a reducir el NOX formado a partir de Ny pero que
no se forma a partir de nitrégeno proviniente del aire sino del combustible. El agua
puede en realidad mejorar la produccion de NOX a partir del nitréogeno del aire,
asi como | produccién aumento CO. La modificacién de la relacién estequiométrica
aire-combustible y del disenio de la cAmara de combustién ayuda a mantener el nivel
de concentracién de salida de NOX en el intervalo de 10 a 15 ppm.



Conclusiones

En la inyeccion del gas de bombeo neumaético se pueden presentar diversos proble-
mas, debido a que no cumple los parametros de calidad del gas residual, esto como
resultado de un ineficiente tratamiento del gas amargo.

Solo se puede alcanzar la calidad requerida cumpliendo con las restricciones
impuestas por los pardmetros de contenido de gases no hidrocarburos (H»S,
COs, Ny), cantidad de agua, volumen de licuables.

Los procesos criogénicos permiten una recuperacion de productos como el LPG
y gasolinas ligeras presentes en la corriente de gas dulce humedo, aprovechando
las bajas temperaturas de operacion.

El trietilenglicol (TEG) es el glicol més adecuado para eliminar el contenido
de agua presente en la corriente de gas amargo himedo ya que dicho glicol
tiene gran capacidad de remocién, no es corrosivo, funciona en un gran rango
de temperaturas y es el mas rentable.

Tener un estricto control de las condiciones de presion y temperatura en las
corrientes de gas huimedo debido al contenido de agua libre para evitar la
formacion de los hidratos de metano.

Para la inhibicién de hidratos se utiliza metanol a condiciones criogénicas
(inferiores a -40°F) debido a su afinidad de sus propiedades termodindmicas a
dichas condiciones.

El proceso de recuperacion de azufre por el método Super Claus permite redu-
cir el HyS presente en la corriente de gas transformandolo en azufre elemental
para su aprovechamiento comercial logrando una eficiencia de 99.98 % en com-
paracién con el Claus que tiene una eficiencia de 96 %.

La calidad de la corriente del gas dulce hiimedo esta en funcion del contenido
maximo de 4 ppm de HyS y 2500 ppm COs, para evitar problemas en los
procesos subsecuentes.

La calidad de la corriente del gas dulce seco esta controlado por el contenido
de agua que es de 7 1b de H,O/ MMpesd.
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Recomendaciones

= En la seccion de endulzamiento de gas para auto-abastecimiento en los modulos
de compresion maritimos se recomienda el uso de la amina MDEA en vez de
DEA debido a que dicha amina es mas selectiva al HyS, menores pérdidas por
evaporacion, bajos costos de operacion y es menos corrosiva.

= Instalar en las plantas desulfurizadoras el método de Super Claus, con el ob-
jetivo de cumplir con las especificaciones de venteo a la atmosfera.

» Usar glicoles para la deshidratacién preferentemente trietilglicol (TEG) cuando
el contenido de agua en la corriente de gas de salida no sea tan estricto.

» Inyectar el inhibidor (metanol o glicol) en un punto cercano donde se tiene la
posible formacion de hidratos de metano, para evitar el taponamiento de la
tuberia.

= Contar con un mayor numero de médulos de compresién para abastecer la
demanda de produccion, con el fin de reducir la quema de gas en los centros
de proceso maritimos.

= Monitorear las variables de temperatura, presion, flujo, vibracion, velocidad,
a través de los sistemas de alarma.

= Cumplir con la normatividad en la regulaciéon de emisiones de contaminantes
a la atmésfera en el proceso y manejo de gas.
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Apéndice A

Planta criogénica

A.1. Introduccion

A.1.1. Funcion de la planta

La planta de proceso criogénico a partir de una corriente de gas dulce himedo
produce:

= Gas residual de alta presion
» Gas residual de baja presién

» Gas Licuado a Presién (LPG)

» Gasolinas ligeras (naftas)

A.1.2. Proceso

El gas se somete a un enfriamiento con el cual se logra una condensacion parcial del
mismo para poder separar por fraccionamiento los productos anteriores.

El gas residual se comprimird hasta una presiéon de 77 Kg/cm? para enviar la co-
rriente al gasoducto, mientras que la corriente de LPG se envia a los recipientes
TH-100, TH-101 y TH-102 al area de almacenamiento y las gasolinas se envian a
TH-104.
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A.2. Capacidad, rendimiento y flexibilidad

A.2.1. Factor de efectividad

La planta funciona con una efectividad de servicio del 90 %.

A.2.2. Capacidad y rendimiento

La planta esta disenada para una carga de 150 MMpcsd y la capacidad minima es
de 70 MMpecsd, logrando recuperar hasta un 85 % de etano.

A.2.3. Flexibilidad

La planta puede operar con la torre DA-31-101 como desmetanizadora obteniéndose
82 % de etano y la torre DA-31-102 como desbutnizadora con una recuperacion de
propano de 98 %.

La planta no operara si hay una falla de electricidad, agua de enfriamiento o aire en
los instrumentos.

A.3. Servicios auxiliares

A.3.1. Agua de enfriamiento

El enfriamiento del agua se realizard por medio de una torre de enfriamiento (CT-1)
de tres celdas de 1590 m?/hr, cada uno de capacidad tipo doble flujo cruzado.

El requerimiento de agua de enfriamiento para la planta criogénica es de 2998 m? /hr.

Las condiciones de diseno del agua en limites de bateria se muestran en la tabla A.1

Tabla A.1: Condiciones del agua de enfriamiento en los limites de la bateria

Condicién Presién (psia) Teml()oe];‘;ltura
Entrada 60 =3
Retorno 285 115
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A.3.2. Agua para servicios y usos sanitarios

Se dispone de agua para servicios y usos sanitarios que se recibe a 3.5 Kg/cm? y 32
°F en limites de bateria.

A.3.3. Agua potable

El agua potable se suministra en garrafones para su consumo.

A.3.4. Agua contra incendio

El agua para el servicio de contra incendio se recibe a una presién de 12 Kg/cm? y
temperatura ambiente en limites de bateria.

A.3.5. Aire de instrumentos y planta

El aire de instrumentos se genera mediante un compresor para aire de compresores
y plantas (BT-1/2), tipo rotatorio con una capacidad de 255 m? /hr.

La red de aire del sistema general de servicios auxiliares en limites de bateria en la
tabla A.2 las condiciones del aire utilizado.

Tabla A.2: Condiciones de la red de aire en la planta

Parametro Diseno Operacion
Presién dﬁ‘fl sistema 195 100
[psial
Temperatura°F| 110 100
Punto de rocio[°F] -40 -40

Impurezas — -
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A.3.6. Gas combustible

La demanda del gas combustible se cubre con gas residual de baja presion obtenido
de la misma planta, y tiene las caracteristicas mostradas en la tabla A.3.

Tabla A.3: Caracteristicas del gas combustible

Componente Formula %mol
Metano CH, 97.65
Etano CyHg 2.22
Propano C3Hg 0.03
Diéxido de CO, 0.10
carbono
Total 1.00
Peso molecular 16.39
Densidad relativa 0.567
Poder calorifico (C,) BTU/pie® 926
Presién psia 220
Temperatura °F 85

A.3.7. Refrigeracion
Se utiliza propano como refrigerante el cual se recibe del area de movimiento de

productos en limites de baterfa y es almacenado en FB-2502 a 5 Kg/cm? y 30 °C,
la composicion se muestra en la tabla A.4.

Tabla A.4: Caracteristicas del gas refrigerante

Componente Formula %mol
Metano CH, 95.28
Etano CyHg 1.05
Propano C3Hg 3.67
Total 1.00

A.3.8. Almacenamiento

Se contara en el area de almacenamiento los recipientes TH-100, TH-101 y TH-102
para el LPG y el TH-104 para las gasolinas ligeras.
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Especificaciones del gas de entrada

El gasto de gas de entrada es 150 MMpcsd con la composicién mostrada en la tabla

Tabla A.5: Composicién del gas de entrada

Componente Férmula | %mol | %mol*
Metano CH, 84.297 86.55
Etano CyHg 7.869 6.38
Propano Cs3Hg 3.275 2.89
i-Butano ’iC4H10 0.495 0.49
n-Butano nCyHo 1.199 1.03
i-Pentano 1CsHqo 0.178 0.34
n-Pentano nCsHio 0.427 0.36
Hexano CeHy4 0.339 0.27
Nitrégeno N, 1.921 1.05
Diéxido de carbono CO, 1.707 0.64
Acido sulfhidrico H,S 0.892 5.25
Agua H,O 0.000 0.000

Especificaciones de los productos

En la tabla A.6 se enlistan las cantidades de los productos que produce la planta
por dia.

Tabla A.6: Especificaciones de los productos de salida

Productos MDMpcsd @Q c.e | BPD @ c.e
Gas residual de alta presion 132 -
Gas residual de baja presion 12 -
LPG - 7880
Cey - 1575
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Gas residual de alta presion

La composicion de diseno del gas residual de alta presion se muestra en la tabla A.7

Tabla A.7: Composicién del gas residual de alta presién

Componente Férmula | %mol | %mol*
Metano CH, 84.11 90.36
Etano CyHg 15.30 6.79
Propano C3Hyg 0.39 0.93
i-Butano 1CyHyg 0.01 0.06
n-Butano nCyHyg 0.02 0.08
i-Pentano 1CsHqo 0.00 0.00
n-Pentano nCsHis 0.00 0.00
Hexano CeHyy 0.00 0.00
Nitrégeno No 0.00 1.10
Diéxido de carbono COy 0.17 0.68

Acido sulfhidrico H,S 4 ppm | 1.87 ppm

Agua H,O 0.00 0.00

Gas residual de baja presion

La composicion de diseno del gas residual de baja presion se muestra en la tabla

A8

Tabla A.8: Composicién del gas residual de baja presién

Componente Férmula | %mol | %mol*
Metano CH, 84.11 90.36
Etano CyHg 15.30 6.79
Propano C3Hyg 0.39 0.93
i-Butano 1CyHyg 0.01 0.06
n-Butano nCyHyg 0.02 0.08
i-Pentano 1CsHqy 0.00 0.00
n-Pentano nCsHiy 0.00 0.00
Hexano CeHyy 0.00 0.00
Nitrégeno Ny 0.00 1.10
Diéxido de carbono CO, 0.17 0.68

Acido sulfhidrico H,S 4 ppm | 1.87 ppm

Agua H>0O 0.00 0.00




APENDICE A. PLANTA CRIOGENICA 125
L.P.G.

La composicion de diseno del gas residual de alta presion se muestra en la tabla A.9

Tabla A.9: Composicién del L.P.G.

Componente Férmula | %mol | %mol*
Metano CHy 0.00 0.00
Etano CQHG 0.23 0.01

Propano Cs5Hg 68.60 52.45
i-Butano 1CyHyg 10.12 15.09
n-Butano nCyHy 19.95 31.29
i-Pentano 1CsHyo 0.76 0.82
n-Pentano nCsHio 0.34 0.34
Hexano CeHy4 0.00 0.00
Nitrégeno No 0.00 0.00
Diéxido de carbono CO, 0.00 0.00
Acido sulfhidrico H,S 0.00 0.00
Agua H50 0.00 0.00

Gasolinas (Cs,)

La composicion de diseno del gas residual de alta presion se muestra en la tabla

A10

Tabla A.10: Composicion de gasolinas Cs

Componente Férmula | %mol | %mol*
Metano CH, 0.00 0.00
Etano CyHg 0.00 0.00

Propano C5Hg 0.00 0.00
i-Butano 1Cy Hy 0.01 0.03
n-Butano nCyHyg 0.29 0.84
i-Pentano 1CsHqo 25.46 24.91
n-Pentano nCsHis 30.43 33.66
Hexano CeHyy 43.81 40.55
Nitrogeno Ny 0.00 0.00
Diéxido de carbono COy 0.00 0.00
Acido sulfhidrico H,S 0.00 0.00
Agua H,O 0.00 0.00

* Datos cromatograficos
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A.6. Condiciones de alimentacion en limites de
bateria

El gas se recibe por medio de un gasoducto, en la tabla A.11 se muestran las
caracteristicas de las baterias.

Tabla A.11: Condiciones de alimentacion en los limites de la bateria
Presién (psia) Temperatura (°F)
Max | Nor Min | Max Nor | Min

Producto Estado fisico

Gas dulce

hiumedo

Gaseoso 995 960 950 104 95 86

A.7. Condiciones de productos en limites de ba-
teria

El gas se recibe por medio de un gasoducto, en la tabla A.12 se muestran las
caracteristicas de las baterias.

Tabla A.12: Condiciones de los productos en los limites de la bateria

, Presién (psia) Temperatura (°F)
Producto Estado fisico Max | Nor | Min | Max | Nor | Min
Gas ielild“al Gaseoso 1115 | 1100 | 1100 | 104 | 100 | 95
Gas Residual
B.D. Gaseoso 375 85
L.P.G. Liquido 205 125
Gasolinas ligeras Liquido 205 100
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A.8.

A.8.1.

Lista de equipo

Seccion criogénica

Calentador a fuego directo

Tabla A.13: TAG del calentador a fuego directo

TAG Descripcién
BA-23-101 Calentador de gas de regeneracion
Torres
Tabla A.14: TAG de las torres
TAG Descripcién
DA-31-101 Torre desetanizadora
DA-31-102 Torre desbutanizadora

FA-32-110 A/B/C

Torre de absorcion

Intercambiadores de calor

Tabla A.15: TAG de los intercambiadores de calor
TAG Descripcién

EA-21-101 Primer enfriador carga/gas residual alta presién

EA-21-102 Primer enfriador carga/refrigerante

EA-21-103 Segundo enfriador carga/gas residual alta presién

EA-21-104 Segundo enfriador carga/refrigerante

EA-21-105 Tercer enfriador carga/gas residual alta presién

EA-21-106 Condensador del domo de la torre desetanizodora

EA-21-107 Rehervidor de hidrocarburos / ac'elte de calentamiento
de la torre desetanizadora

EA-21-108 Rehervidor de hidrocarburos / ac'elte de calentamiento
de la torre desetanizadora

BEA-21-109 Rehervidor de hidrocarburos / ace.lte de calentamiento
de la torre desbutanizadora

EA-21-110 Condensador del domo de la torre desbutanizadora

EA-21-111 Enfriador de gasolina de la torre desbutanizadora

EA-21-113 A/B

Enfriador de gas residual

EA-21-118

Enfriador de gas de alimentacion
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Recipientes
Tabla A.16: TAG de los recipientes
TAG Descripcién
FA-32-101 Filtro separador de gas de carga
FA-32-103 Tanque separador de dos fases vapor-liquido
FA-32-104 Acumulador y reflujo de DA-31-101
FA-32-105 Acumulador y reflujo de DA-31-102
FA-32-106 Separador de gas de regeneracion
FA-32-107 Acumulador de refrigeracién
FA-32-108 Separador refrigerante 1"* etapa
FA-32-109 Separador refrigerante 29% etapa
FA-32-113 Lavador del gas combustible
FA-32-114 Tanque lavador de gas d/e a}imentacio’n o separador de
liquidos
FD-26-101 Filtro separador de sélidos salida deshidratadores
Bombas
Tabla A.17: TAG de las bombas
TAG Descripcién
GA-41-102 A/B Bomba de reflujo de la torre desbutanizadora
GA-41-103 A/B Bomba de reflujo de la torre desbutanizadora
GA-41-104 A/B Bomba de producto LPG al ducto
GA-41-105 A/B Bomba de producto gasolina al ducto
GA-41-107 A/B Bomba de aceite de calentamiento
Compresores

Tabla A.18: TAG de los compresores
TAG Descripciéon
GB-42-101 A/B/C Compresor del gas residual
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Expansores
Tabla A.19: TAG de los expansores
TAG Descripcién
PV-101 Valvula de efecto Joule Thompson

A.8.2. Seccion de refrigeracion

Intercambiadores de calor

Tabla A.20: TAG de los intercambiadores de calor
TAG Descripcién
EA-21-102 Primer enfriador carga/ refrigerante
EA-21-104 Segundo enfriador carga/ refrigerante
EA-21-106 Condensador del domo de la torre desetanizadora
Recipientes
Tabla A.21: TAG de los recipientes
TAG Descripcién
FA-32-107 Acumulador de refrigeracion
FA-32-108 Separador refrigerante 1" etapa
FA-32-109 Separador refrigerante 24 etapa
Bombas
Tabla A.22: TAG de las bombas
TAG Descripcién
Bomba de vaciado de refrigerante
Bomba de alimentacién de propano
Compresores
Tabla A.23: TAG de los compresores
TAG Descripcién

GB-42-102 A/B

Compresor de refrigeracion
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A.8.3. Equipo auxiliar

Recipientes
Tabla A.24: TAG de los recipientes
TAG Descripcién
FA-32-111 Tanque de sello de quemador
FA-32-112 Tanque de aceite de calentamiento
SV2601 Tanque de metanol
TH-03 A/B Tanque acumulador de aire de los instrumentos
Bombas

Tabla A.25: TAG de las bombas
TAG Descripciéon

Bomba dosificada de metanol
Bomba de carga de metanol

Compresores
Tabla A.26: TAG de los compresores
TAG Descripciéon
BT-1/2 Compresor de aire de instrumentos y plantas
Paquetes

Tabla A.27: TAG de los paquetes
TAG Descripcién
Paquete de secado de aire de instrumentos
Condensador de superficie de la turbina GB-42-101
Condensador de superficie de la turbina GB-42-102
Enfriador de aire de instrumentos y plantas
Acumulador de aire de instrumentos y plantas
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A.9. Descripcion del proceso

A.9.1. Introduccion

Una planta criogénica al sureste de México, procesa 150 MMpcsd de gas dulce me-
didos a 20°C (68°F) y 1.0 Kg/cm? (14.22 psia) y recuperar el 82 % de etano y 98 %
de propano presente en la corriente de gas hiimedo.

El proceso consta de los siguientes sistemas:
= Deshidratacion
= Enfriamiento
= Fraccionamiento
= Recuperacién de gas residual

Cuenta ademads con una seccién de refrigeracién para el enfriamiento y una de rege-
neracién de deshidratadores.

Los productos principales son:
= Gas residual
» Gas LPG
= Gasolina

La planta se puede apreciar en la A.1 y recibe la carga de gas humedo dulce de las
plantas endulzadoras de gas I IT a una presién de 965 psia y una temperatura de 95
°F, en un promedio de 150 MMpcsd.

El proceso criogénico pasa la carga de gas dulce humedo en dos torres deshidrata-
doras (FA-32-110 A/B/C) para retirar la mayor cantidad de agua. La corriente de
salida de estos equipos es gas dulce seco, a una presion de 840 psia y una temperatura
de 120 °F.

La corriente de gas deshidratado inicia su etapa de enfriamiento, a través del tren de
intercambiadores, mientras que el sistema de refrigeracion como una aplicacién del
ciclo Carnot, cuenta con un compresor (GB-42-102 A A/B). El refrigerante usado
es propano.

A cada proceso de enfriamiento e sigue un proceso de separacién simple esta consti-
tuye la alimentacion de la torre desetanizadora (DA-31-101) y aqui se separan por
destilacion.

El gas producto del domo de la torre desetanizadora (DA-31-101) cuya composicién
es 90 % mol de metano a esta corriente se le conoce como gas residual de alta presién
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(130 MMpecsd), por su alta capacidad de enfriamiento (-75°C) esta corriente se usa
para enfriar el gas deshidratado de carga.

Como producto de la segunda expansion se obtiene una corriente liquido-vapor que
va a un separador simple; la fase vapor se llama gas residual de baja presién (12
MMpesd) dado que su temperatura es de 17°C también sirve para enfriar el gas
deshidratado de carga, la composicién de dicha corriente es de 97 % mol.

La torre desbutanizadora (DA-31-102) se obtiene 7880 Bl/dia de propano-butano
(LPG) a 51.7°C y 205 psia y gasolinas ligeras (Cs, ) a 37.8°C y 205 psia.

Figura A.1: Planta criogénica

A.9.2. Descripcion del proceso
Seccién criogénica

Sistema de enfriamiento

La planta criogénica recibe el gas himedo dulce de las plantas endulzadoras en el
limite de las plantas baterias de este complejo a una presién de 66.8 Kg/cm? y una
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temperatura de 38°C con un flujo de 150 MMpcsd, que cuenta con una valvula de
corte rapido (NV-101) en caso de que alld una emergencia.

La corriente de entrada va al enfriador de gas de alimentacién con agua (EA-21-
118) a contracorriente con el gas preenfriado a 35 °C y 66.11 Kg/cm? que entra
a un tanque lavador de gas de alimentacién o separador de liquidos (FA-32-114)
,aqui se separan los hidrocarburos liquidos y agua que pudieron ser arrastrados por
la corriente. El agua es enviada a drenaje cerrado y los hidrocarburos al quemador
(LCV-130).

El gas dulce himedo que sale del separador pasa por unos filtros de gas de entrada
(FA-32-101) con el fin de separar posibles sélidos (sedimentos o parafinas), después
la corriente de gas que ya no tiene condensados se envian a los deshidratadores (FA-
32-110 A/B/C) para poder ser pasados a la etapa de adsorcién, manteniendo a uno
de ellos en etapa de regeneracion o enfriamiento.

Sistema de deshidratacion

El sistema de deshidratacion se compone de torres empacadas (con mallas de alimina
activada, las cuales funcionan como adsorbente), este proceso permite reducir la
cantidad de agua hasta en 0.1 ppm de agua, todo a esto a condiciones criogénicas.
La deshidratacion se lleva a cabo hasta lograr un punto de rocio de -101°C.

La corriente de gas (gas dulce) entra por el domo de la torre deshidratadora (FA-
32-110 A/B/C) donde la malla molecular adsorbera el agua contenida (1000 a 1500
ppm), finalmente el flujo de gas que sale por el fondo, pasa por un filtro (FD-26-101)
para prevenir el arrastre de polvo proveniente de la malla.

La corriente de salida del equipo anterior se le conoce como gas dulce seco que se
encuentra a 59 Kg/cm? y una temperatura de 49°C.

Sistema de enfriamiento y expansién

El gas deshidratado se envia a enfriamiento progresivo, la corriente de entrada se po-
ne en contracorriente con el gas residual, usando un primer intercambiador de gas de
carga/gas residual (EA-21-101) de 65.8 Kg/cm? y 35 °C que fluye a contracorriente
con el gas residual de salida.

Esta solucién preenfriada es enviada a un primer enfriador de gas de carga/refrigerante
(EA-21-102), aqui es enfriada a contracorriente con propano donde la temperatura
es bajada a 4 °C y 65.1 Kg/cm?, después pasa al seqgundo intercambiador de gas
de carga/gas residual (EA-21-103) una vez que la temperatura baja a -18°C y 64.7
Kg/cm? la temperatura del gas baja.
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Después pasa por el sequndo enfriador de gas de carga/refrigerante (EA-21-104)
usando tubos en contracorriente con propano hasta -34°C y 64 Kg/cm?, finalmente
ingresa al ttercer intercambiador de gas de carga frio/gas residual(EA-21-105) donde
la corriente baja su temperatura a -45°C y 63.7Kg/cm?.

Una vez que el gas abandona el proceso anteriormente descrito, pasa a un proceso
de separacién simple donde por efecto de gravedad hay una separacion de liquidos
lo que constituye la alimentacién a la torre desetanizadora (DA-31-101).

La corriente de gas dulce frio se expande instantdneamente por el efecto de una
valvula de efecto Joule Thompson (PV-101) bajando la condiciones a 28.1 Kg/cm?
y -68 °C estd corriente entra a un separador de dos fases (FA-32-103), el liquido
resultante se envia a la torre desetanizadora (DA-31-101) mientras que la corriente
de gas residual de baja presién abandona la parte superior del equipo a 27.8 Kg/cm?

Una vez que la corriente pasa por valvula (LV-101-A) donde intercambia calor con
el tercer intercambiador de gas de carga frio/gas residual (EA-21-105), por lo que
este gas aumenta su temperatura a 40°C y 27.8 Kg/cm?, esta corriente se une a la
corriente de gas residual remanente del separador (FA-32-104).

Estd mezcla pasa al seqgundo intercambiador de gas de carga frio/gas residual (EA-
21-101)saliendo a una temperatura de 3°C, para finalmente entrar a contracorriente
con al primer intercambiador de gas de carga/gas residual para finalmente salir a
temperatura ambiente.

De la torre desetanizadora (DA-31-101) se obtiene un gas residual de composicién
90 % mol, que se conoce como gas residual de alta presion a un flujo de 132 MMpesd,
dado que esta corriente sale a -75°C se aprovecha para enfriar el gas deshidratado
de carga.

Del separador simple también se obtiene una corriente de gas adicional la cual tiene
una composicién de 97 % mol, a esta corriente se le llama gas residual de baja presion
con un gasto de 12 MMpcsd, dado que tiene una gran capacidad de enfriamiento al
estar a 17°C se aprovecha para enfriar al gas deshidratado de carga.

Sistema de recompresion del gas residual

El gas residual de baja presién que sale del intercambiador (EA-21-102), se divide
en dos corrientes, una se convierte en gas combustible de alto consumo con un flujo
de 12 MMpcsd, mientras que la otra corriente de 132 MMpcsd que es rica en metano
y etano que se encuentra a 30°C y 25.5 Kg/cm? es comprimida en turbocompresores
(GB-42-101 A/B/C), para aumentar su presién a 70 Kg/cm? y 141 °C.

Parte de la segunda corriente es tomada como alimentacion del proceso de regene-
racién de los deshidratadores (FA-32-110 A/B/C) y la otra parte es enfriada a 30
°C para entregar a 70 Kg/cm? en L.B.
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La regeneracion del deshidratador emplea como primera etapa a el gas residual de
alta presién a 38°C y a la salida del calentador (BA-23-101) se detecta un aumento
de temperatura de 200 °C se efectia un cambio a gas caliente suministrando de la
descarga de los compresores (GB-42-101 A/B/C) , ambas corrientes sujetas a un
control de temperatura, cuando se alcanza una temperatura de 288 °F, saliendo
entonces por el fondo del deshidratador, mientras que por el domo la corriente se
enfria y pasa por un separador (FA-32-106).

Sistema de desetanizaciéon

La torre de desetanizacién (DA-31-101) que opera a 27.1 Kg/cm? estd constituida

por 32 platos del tipo de vélvulas necesarios para efectuar el fraccionamiento. El
calor es suministrado por los rehervidores (EA-21-107) y (EA-21-108) empleando
aceite de calentamiento como fuente de calor.

Los vapores efluentes del domo de la torre se condesan parcialmente de -13 °C a -33°C
a través del condensador (EA-21-106) el cual utiliza como medio de enfriamiento
propano a temperatura de -37 °C, los gases no condensados y el liquido condensado
proveniente del equipo (EA-21-106) que entra al acumulador de reflujo de la torre
desetanizadora (FA-32-104) .

El gas residual que sale de este tanque para unirse a la corriente de gas residual
que viene del intercambiador (EA-21-105) y el liquido condensado regresa a la torre
deseanizadora (DA-31-101) por medio de la bomba (GA-41-102 A/B) con un control
de flujo manteniendo una relacion de reflujo de 1.6.

El equipo y sus condiciones de operaciéon se muestran en las tablas: A.28, A.29,
A.30, A.31, A.32, A.33.

Tabla A.28: Condiciones de operacién del condensador del domo (EA-21-106)

Corriente Direccion °C
Gas Residual entrada -13
Gas Residual salida -33

Propano entrada -37
Propano salida -37

Tabla A.29: Acumulador de reflujo (FA-32-104)
Presion (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
26.739 -33
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Tabla A.30: Bomba de reflujo (GA-41-102 A/B)

Presion (Kg/cm?)

Gasto (GPM)

Tabla A.31: Torre desetanizadora (DA-31-101)

Seccién Presion (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Domo 27.1 -13
Fondo 27.3 93
Presién diferencial entre platos 0.0635 Kg/cm?

Tabla A.32: Reboiler inferior (EA-21-107)

Seccién Presi6n (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Entrada superior 27.372 86
Entrada inferior 27.3 93

Tabla A.33: Reboiler superior (EA-21-108)

Seccion

Presién (Kg/cm?)

Temperatura (°C)

Entrada superior

27.231

93

Entrada inferior

27.372

86
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Sistema de desbutanizacién

El liquido que sale del fondo de la torre desetanizadora (DA-31-101) se manda a
la torre desbutanizadora (DA-31-102) a una temperatura de 64°C y 14.5 Kg/cm?,
entrando por el plato 6.

Los vapores que salen del domo de la torre desbutanizadora (DA-31-102) se conden-
san de 63°C a 53 °C por medio de un condensador (EA-21-110) se reciben en un
acumulador de la torre desbutanizadora (FA-32-105).

El liquido condensado regresa a control de flujo de la torre desbutnizadora (DA-31-
102) por medio de la bomba (GA-41-103 A/B) manteniendo una relacién de reflujo
de 2.7, el liquido restante se envia como LPG (EA-21-112 A/B) usando agua de

enfriamiento para alcanzar la temperatura de 38°C.

El liquido efluente del fondo de la torre desbutanizadora (DA-31-102) alcanza las
condiciones de entrega a almacenamiento de 38°C y 4 Kg/cm? al pasar por el en-
friador con agua (EA-21-111 A/B).
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En las tablas A.34, A.35, A.37, A.38, A.39, A.40, A.41 se muestra el equipo
correspondiente con sus respectivas condiciones de operacién del sistema de desbu-

tanizacion.

Tabla A.34: Torre desbutanizadora (DA-31-102)

Seccién Presi6n (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Domo 13.73 62.8
Fondo 13.9 145
Tabla A.35: Reboiler (EA-21-109)
Seccién Presion (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Entrada superior 13.95 141
Entrada inferior 13.9 145

Tabla A.36: Condensador del domo (EA-21-110)

Seccién Presion (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Entrada 13.7 63
Salida 13.38 53

Tabla A.37: Bomba (GA-41-103 A/B)

Presi6n (Kg/cm?)

Gasto (GPM)

2.8

950

Tabla A.38: Bomba (GA-41-104 A/B)

Presion (Kg/cm?)

Gasto (GPM)

35.2

315

Tabla A.39: Bomba (GA-41-105 A/B)

Presion (Kg/cm?)

Gasto (GPM)

41.8

50

Tabla A.40: Enfriador (EA-21-112 A/B)

Seccién Presion (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Entrada 15.82 23
Salida 15.11 38
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Tabla A.41: Enfriador (EA-21-111 A/B)

Seccién Presion (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Entrada 13.9 145
Salida 13.2 38

Seccion de refrigeracion

Sistema de refrigeracién

El sistema de refrigeracién se usa para suministrar enfriamiento a las corrientes de
gas deshidratado en dos niveles de 2°C a 3.9 Kg/cm?abs, hasta -37 °C a 0.2 Kg/cm?
man.

Para realizar dicho enfriamiento se utilizo propano de alta pureza en circuito ce-
rrado, el sistema utilizado en estd seccién es del tipo de refrigeracion mecénico, la
compresion del refrigerante se lleva a cabo con dos turbocompresores impulsados
por dos turbinas que operan en paralelo.

La refrigeracion es un proceso ciclico, lo que permite al sistema operar continua-
mente, sin embargo es necesario vigilar si hay posibles pérdidas de refrigerante para
poder sustituirlas.

El ciclo de regeneracién se inicia en el acumulador de refrigerante (FA-32-107) que
opera a 41°C y 12.85 Kg/cm?, recibiendo propano de L.B.

El propano de refrigeracion que sale de este recipiente se divide en dos corrientes, la
primera se envia al enfriador de aceite del compresor de refrigeracién (EA-21-119)
y la segunda corriente requiere un nivel de 3.9 Kg/cm? y 2°C la cual proporciona
refrigeracion al enfriador de gas de alto nivel, es decir al primer enfriador de gas
carga/refrigerante (EA-21-102).

El vapor producido en este equipo se une con la salida del enfriador de aceite del
compresor de refrigeracién (EA-21-119) y ambos alimentan al tanque de succién
(FA-31-109).

El liquido remanente en el enfriador (EA-21-102), esta corriente se divide en dos
corrientes que se expanden a 0.2 Kg/cm? man y -37°C una alimenta el condensador
del domo de la torre desetanizadora (EA-21-106), mientras que la otra corriente
entra al enfriador de gas de bajo nivel (EA-21-106).

Los vapores que salen de ambos equipos se unen y entran al tanque de succion de la
primera etapa (FA-21-108) y de ahi se llevan a la primera etapa de los compresores
de refrigeracion (GB-42-102 A/B)
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La descarga de los compresores se unen a los vapores provenientes del tanque (FA-32-
109) y entran a la segunda etapa del compresor, finalmente la descarga del compresor
que sale a 13.2 Kg/cm? man y 67 °C, que se condensa en el enfriador con agua
(EA-21-115 A/B/C/D) a 12.85 Kg/cm? man y 41°C envidndose al acumulador (FA-
32-107).

Sistema de regeneracion

El gas utilizado en la regeneracién es enfriado hasta 35°C en el enfriador EA-21-114
pasando por un filtro separador FA-32-106 donde son atrapados algunos liquidos
arrastrados del proceso de regeneracién.

La regeneracion de los deshidratadores FA-32-110 A/B/C, se lleva a cabo por un ”ti-
mer”. Los deshidratadores tienen un tiempo de 6:10 hrs, este tiempo esta mostrado
en la tabla A.42

Tabla_A.42: Condiciones en los limites de la bateria

Proceso Tiempo
Regeneracion 4 hr
Enfriamiento del )
10 min
horno
Enfriamiento del 9 b
deshidratador

El gas residual para regeneracion se obtiene de las descargas de los compresores
(GB-42-101 A/B/C) que pasa por el enfriador de gas residual (EA-21-113 A/B) a
70 Kg/cm? y 35 °C, para entrar al horno de calentamiento de gas (BA-23-101) para
la regeneracion.

El flujo aproximado debe de ser de 10 a 15 MMpcsd controlado por la valvula (PV-
123), el gas se calienta a 288°C con 70 Kg/cm?, pasando entonces por el regenerador
por la parte inferior para liberar el agua que absorbié la malla molecular, abandonan-
do el deshidratador por la parte superior, fluyendo por la coraza del enfriador de gas

de regeneracion (EA-21-114) en contracorriente con agua bajando la temperatura
de 288 °C a 35 °C y 70 Kg/cm?.

El gas enfriado es enviado la separador de gas de regeneracién (FA-32-106) que
arrastra el gas de regeneracién, controlando el nivel con la vélvula (LV-116) que
drena el piso, si hay hidrocarburos se mandan a drenaje cerrado.

El gas se envia al separador por la parte superior, controlando el flujo de gas a
regeneracion entre 10 a 15 MMpcsd con la valvula (FV-118).

El agua entra al enfriador de gas de regeneracion (EA-21-114) a 32 °C y sale a 45
°C, aqui puede haber un calentamiento en el equipo por falta de agua.
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A.9.3. Requerimientos de servicios auxiliares
Gas combustible

El gas residual de la planta se encuentra a 15.5 Kg/cm? a 29 °C, en la tabla A.43
se muestra las condiciones de consumo.

Tabla A.43: Condiciones en los limites de la bateria

Presién Consumo Consumo
TAG Equipo (K ' Jem?) normal maximo
& (Mpcsd) (Mpcsd)
BA-23.101 | Calentadorde gas de 1.13 406.78 507.73
regeneracion
Metanol

El inhibidor de hidratos de metano utilizado en la planta es metanol, utilizando un
gasto de 1500 1t /hr.

Agua de enfriamiento

En las tablas A.44 y A.45 se muestran las condiciones y los equipos que utilizan el
agua de enfriamiento.

Tabla A.44: Condiciones del agua de enfriamiento

Condicién Presién (Kg/cm?) | Temperatura (°C)
Suministro 4.2 25
Retorno 2.0 115

Tabla A.45: Equipo utilizado para el agua de enfriamiento
TAG Equipo
Enfriador de gas residual de las
EA-21-115 A/B/C/D turbinas GB-42-102
EA-21-118 Enfriador de gas de alimentacion
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A.9.4. Criterios generales de diseno del proceso
Capacidad

La capacidad de diseno de la planta es de 150 MMpcsd mientras que la capacidad
minima de operacién de la planta es de 50 % de la capacidad de disenio (75 MMpcsd).

Integracion

La planta es compatible con las plantas de endulzamiento por aminas ahi instaladas
de las cuales se encargaran de recibira el gas de carga, ademas de tener la capacidad
para enviar LPG y gasolinas ligeras al area de almacenamiento de productos.

Deshidratacién
Se contara con un sistema de alimina H-151 y mallas moleculares 4A para la des-
hidratacion del gas de carga.

La capacidad global de adsorcién para diseno es de 4.3 1b de agua /100 1b adsorbente,
el punto de rocio requerido a la salida de los deshidratdores es de -150 °F'.

El sistema de deshidrataciéon consta de tres deshidratadores, dos de ellos estardn en
adsorcién y el otro en proceso de calentamiento/regeneracion.

Los tiempos de adsorcién / regeneracion se muestran en la tabla A.46.

Tabla A.46: Tiempos de adsorcién/ regeneracion

Proceso Tiempo (hr)
Adsorcién 8.00
Depresionamiento 0.10
Calentamiento 4.00
Enfriamiento 2.00
Presionamiento 0.10

El sistema contara adicionalmente con la inyeccion de metanol para evitar la forma-
cién de hidratos, el cual serd inyectado a razon de 1500 lts/dia.
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Criterios de diseno térmico

Se usara agua como medio de enfriamiento.

El aceite de calentamiento es utilizado para dar los requerimientos de energia a los
rehervidores de la torre desetanizadora y la torre desbutanizadora.

Enfriamiento

El enfriamiento del gas de carga se llevara a cabo aprovechando al méaximo las bajas
temperaturas de las corrientes de gas residual que se obtienen en el proceso utilizando
propano a dos niveles de temperatura como medio de refrigeracion auxiliar.

Compresores
Se cuenta con tres compresores para la recompresion del gas residual de alta presion,
dos estan en paralelo y el otro queda como relevo.

El sistema de refrigeracion se tiene un compresor operando y uno de relevo. Los
compresores son del tipo centrifugo, accionados por turbinas de potencia.

A.10. Variables de control y operacién

Las variables de operacion y control mas importantes son
= Flujo

Presién

Temperatura

Humedad de gas de carga
= Inyeccién de metanol

Los valores y comentarios pueden ser modificados por el personal técnico o con el
tiempo.

A.10.1. Flujo

La planta opera con un flujo de 150 MMpecsd, sin embargo puede operar con 75
MDMpcsd que es el valor minimo operacional.
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Si el flujo es diferente al normal, los flujos en toda la planta variaran proporcional-
mente a dicho gasto.

Hay diferentes controladores de relacion de flujo entre ellos:

» Lineas de entrada al primer enfriador carga/gas residual de alta presion EA-
21-101

» Lineas de entrada la primer enfriador carga/refrigerante EA-21-102 y segundo
enfriador carga/refrigerante EA-21-104

» Lineas de entrada al cuarto enfriador carga/gas residual alta presién EA-21-
105.

El flujo de carga a la planta se fija con los controladores PIC-101, localizado en
la salida del tercer enfriador carga/gas residual alta presién (EA-21-105) y en la
entrada del tanque separador de dos fases vapor/liquido (FA-32-103).

Las valvulas relacionadas con el flujo de los trenes de enfriamiento FV-102A y FV-
102B, permaneceran abiertas ya que las relacién de didmetros en las tuberias de
entrada a los enfriadores correspondientes proporciona la relacién de flujo requerida
para obtener las condiciones de diseno.

A.10.2. Presion

La presion en el cabezal de gas dulce esta en funcién directa de las cargas de gas
amargo manejado en las plantas endulzadoras de gas.

La presién del gas de carga puede variar entre 67.5-70 Kg/cm?, y la presién serd con-
trolada de la siguiente forma:

» La presién alta (65 Kg/cm?) favorece la operacién de secado de los deshidra-
tadores y mejora el enfriamiento producido en la primera expansion del gas.

= La presion del tren de enfriamiento sera controlada por medio de un control
de presién que toma la senal a la salida de los deshidratadores (FA-32-110
A/B/C) actuando sobre el primer compresor (GB-42-101).

= La presién entre la descarga del primer compresor GB-42-101 A y el segundo
compresor GB-42-101 B se controla con el PCV-108 cuya senal esta tomada
del domo del lavador de gas FA-32-113.

= El controlador de presion PDV-120 actia sobre el gobernador del segundo
compresor GB-42-101 B, y sobre la valvula PCV-108 manteniendo un rango
de 3 a 9 psia.
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A.10.3. Temperatura
La temperatura en el proceso estd controlada por medio de un buen control de la
presién.

La temperatura a la entrada de los deshidratadores no debera se mayor de 35°C
para evitar una entrada excesiva de agua.

La temperatura del fondo de la torre desetanizadora DA-31-101 serd controlada por
el rehervidor de balance EA-21-107.

A.10.4. Humedad del gas deshidratado

La humedad del gas requerida a la salida de los deshidratadores debera ser tal que
el analizador de humedad senale no mas de 0.01 ppm.

A.10.5. Inyeccion de metanol

El metanol debera de ser inyectado en diferentes puntos del proceso durante la
operaciéon normal para evitar la formacién de hidratos. Los puntos de inyeccion
seran:

» A la entrada de los intercambiadores del tren de enfriamiento
= A la succién de los compresores

» A la succién de la torre desetanizadora (GA-41-102 A/B)



Apéndice B

Operacion de un moédulo de
compresion

B.1. Generalidades

B.1.1. Descripcion de la plataforma

En la sonda de Campeche existen complejos de proceso, para la produccion de gas
uno de estos complejos se muestra en la figura B.1 estd conformado por cinco
plataformas:

s Habitacional

Perforacién

Produccién

Compresion

Enlace

La Plataforma de Compresion de Gas esta disenada para comprimir y acondicionar
el gas amargo procedente de la plataforma de produccion, con la finalidad de enviarlo
a tierra.

Esta plataforma tiene una capacidad de manejo de gas de 7.645 m3D (270 MMpcsd).
Esta plataforma esta constituida por las siguientes secciones:
= Seccién de compresion

= Seccién de endulzamiento de gas

145
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= Seccién de deshidratacién de gas
= Seccion de tratamiento de agua aceitosa

s Servicios auxiliares

Figura B.1: Complejo de proceso marino

Seccion de compresion

La funcién de esta seccion es elevar la presién del gas amargo producido en la
plataforma de produccion, con el objetivo de llevar el gas amargo a tierra.

Esta seccién esta conformada por cuatro médulos de compresion de ellos tres se
encuentran operando continuamente mientras que el cuarto se activa en caso de
emergencia.

Cada moédulo esta constituido por dos compresores centrifugos, accionados por una
turbina de gas. Los dos compresores tienen una arreglo para formar tres etapas de
compresion, con enfriamiento y separacion en cada una de ellas.
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La primera etapa tiene la funciéon de comprimir el gas procedente del separador de
baja presion, la alimentacion de este separador proviene de otra etapa de separacion
de la plataforma de produccion.

El gas descargado de esta etapa, se une con succion de la segunda etapa de com-
presién, en estas etapas se comprime el gas procedente de los separadores de alta
presion, los que a su vez reciben su carga a partir de la primera etapa de separacion
de la plataforma de produccion.

Seccion de endulzamiento de gas

En esta seccion se eliminan los gases dcidos presentes en el gas, para que pueda ser
utilizado como combustible en los equipos de la plataforma.

Para realizar dicho tratamiento se utilizan plantas con proceso de Girbotol, em-
pledndose como amina la dietanolamina (DEA) para la absorcién de gases acidos.

La seccién de endulzamiento recibe parte de la carga de los médulos de compresion,
pasa por la absorcién de los gases acidos y una vez retirados, el gas se distribuye a
diversos equipos de la plataforma para ser utilizado como combustible y distribuido
dentro de la misma a través de la red de gas combustible.

Seccion de deshidratacion de gas

La seccién de deshidratacién elimina el agua contenida en el gas amargo que se
recibe de la seccién de compresion, para que tenga las condiciones necesarias para
su envio a tierra.

Dicha tratamiento tiene como finalidad evitar la corrosion y la formacion de hidratos
dentro de la tuberia de transporte a tierra.Para realizarlo, se usa una planta de
deshidratacién utilizando como absorbente al trietilenglicol (TEG).

Seccion de tratamiento de agua aceitosa

Esta seccion elimina el agua liquida de diferentes equipos, el dcido sulfhidrico y el
aceite antes de retornarla al mar.

Para ello se dispone de un separador agua-gas-aceite, el agua es separada alimenta
a una torre en la que se elimina el sulfhidrico mediante agotamiento con gas inerte,
si el agua es libre de contaminantes se envia al mar, el gas es enviado al quemador
y el aceite se recupera.
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Para que la plataforma pueda operar se cuenta con los siguientes servicios auxiliares:

Generacion de gas inerte

Almacenamiento y distribucion de diésel

Distribucién de gas combustible

Suministro y distribucién de agua de mar

Produccién y distribucion de agua potable
Recuperacion de aceite residual

Sistema de recuperacion y estabilizacion de condensados
Aceite de calentamiento

Compresion y distribucion de aire para instrumentos y servicios
Inyeccion de agentes quimicos

Almacenamiento de DEA y TEG

Sistemas de desfogue

Generacion y distribucion de energia eléctrica
Acondicionamiento de aire

Sistemas de seguridad

Sistemas de intercomunicacién y telecomunicacion

Gruaa

B.2. Proceso de compresion

Los moédulo de compresion hacen que el gas amargo proveniente de dos fuentes de
diferente presion alcancen un nivel comin de presion, para poder mover todo el gas
desde la plataforma hasta tierra firme.

Cada médulo consta de dos compresores centrifugos montados en un solo eje y
accionados por una turbina de gas.

La fuente de gas de baja presién que llega desde la plataforma de produccion, entra
al médulo a 21.7 psia y 150 °F, primero entra a un rectificador-separador de primera
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etapa (V-1013) con la finalidad de retener cualquier liquido que la corriente haya
arrastrado, para que pase a la primera etapa de compresién (K-101).

En esta etapa el gas eleva su presion a 74.6 psia y su temperatura es de 170 °F, para
que el gas continte su trayecto es necesario bajar su temperatura para ello se envia
a un enfriador tipo soloaire (E-IL1 ) bajando su temperatura a 150 °F.

El flujo saliente de este enfriador se une con la corriente de alta presién y es pasado
a través de un rectificador de succién de la segunda etapa (V-102) con la finalidad
de detener cualquier liquido después se envia a la segunda etapa de compresion en
el compresor (K-102) en etapa la presion se eleva hasta 278.5 psia y la temperatura
230°F.

El gas es enviado al enfriador de segunda etapa (E-102) para abatir su temperatura
a 110 °F, de dicho enfriador (E-102) el flujo de gas se dirige al separador trifsico
(V-103), para retener los liquidos formados por la condensacién producida por la
caida de temperatura del gas.

De ahi se envia a la tercera etapa de compresién (K-103) este compresor aumenta
la presion hasta 1230 psi y la temperatura a 260 °F, el gas se dirige al enfriador
(E-103) para bajar su temperatura a 120 °F.

El gas debe pasarse a un separador de descarga (V-104) con el fin de separar los
condensados formados en la esta ultima etapa de enfriamiento, después la carga
se envia a el cabezal de descarga para poder transportarlo a otras secciones de la
plataforma.

Los liquidos del separador de descarga final (V-104), se llevan a otro separador de
tres fases (V-105), para poder separar el gas del liquido para poder maximizar la
recuperacion del gas.

Para evitar el fenémeno de surge en cada una de las etapas de compresién se
encuentra instalada una valvula controladora de inestabilidades (valvula .nti-surge.°
"vélvula de recirculacién”). La vélvula FCV-151 para la primera etapa, la valvula
FCV-152 para la segunda etapa y la tercer valvula FCV-153 detiene la tercera etapa.
Cuando el flujo de entrada decae en cada etapa a cierto limite preestablecido, las
valvulas se abren y permiten recircular parte del gas con el fin de mantener un flujo
de entrada adecuado en cada una de las etapas evitando con ellos cualquier surge.

La valvula controladora de recirculacién de la primera etapa también controla la
entrada de el gas de alta presion para aumentar su flujo si se da el caso de que
disminuya, o que se detenga el flujo de gas de baja presién.

El proceso se puede apreciar en la figura B.2 como un diagrama simple del sistema
de compresion.
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Figura B.2: Diagrama de bloques del proceso de compresion
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B.3. Sistema de gas combustible

B.3.1. Proceso

El modulo requiere un suministro de gas combustible seco dulce recibido a una pre-
sion entre 700-1050 psia y a una temperatura que ronda los 60-130 °F, es entregado
a través de un cabezal comun de gas combustible.

Las funciones principales del gas combustible son la de servir como fuente de energia
a la turbina de gas, actuar como medio de arranque de la turbina de gas y como gas
amortiguador (gas dulce de sellos) en los compresores de gas de proceso.

Para cumplir con las funciones ya dichas el gas combustible requiere de un tratamien-
to que incluye filtrado, calentamiento, regulacion, venteo, para poder ser entregado
al compartimento de la turbina y compresores a una presién de 550 psia.

B.3.2. Suministro y tratamiento del gas combustible

El gas combustible ingresa al moédulo a través de una valvula de paro de emergencia
neumatica ESD-221, localizada cerca del cabezal de gas combustible; es un meca-
nismo que se cierra cuando hay alguna falla y actiia como valvula de bloqueo critica
del combustible del médulo.

Cuando se energiza la solenoide KY-221 esta valvula se abre para suministrar gas
combustible al sistema, luego el gas combustible pasa por tuberia a los calentado-
res de gas combustible E-221 y E-222 que producen un aumento controlado de la
temperatura.

El gas calentado se regula a la presion de entrada es decir a 550 psia, mediante los
reguladores de presion PCV-221 y PCV-222, que operan en paralelo.

Las presiones de 550 psia y 535 psia, respectivamente, se establecen usando los
tornillos de ajuste; bajo condiciones normales, el regulador de 550 psia controla y el
regulador de 535 psia opera solo bajo demanda, cuando la presion disminuye a un
nivel inferior del punto de ajuste.

La valvula de alivio PSV-223, es ajustada a 615 psia, que protege en caso de una
sobrepresion después de los reguladores.

El gas combustible regulado a 550 psia pasa a la unidad de filtrado/separacién del
gas combustible (V-221), tiene un control automatico de nivel, protecciones sobre
nivel e indicadores de presion diferencial.
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El gas combustible limpio y regulado que sale, se le mide su temperatura y presion,
y se suministra al compartimento de la turbina para ser usado como combustible y
como gas de arranque, y al compartimento de los compresores como gas amortigua-
dor. La valvula neumaética de purga BDV-222 actiia como derivador del flujo para
el control de calentamiento del gas combustible.



Apéndice C

Contexto operacional de un centro
de proceso maritimo

C.1. GGeneralidades

C.1.1. Descripcion del centro de proceso

El centro de proceso estd integrado por tres plataformas, una de perforacién, de
producciéon y una habitacional, como se muestra en la figura C.1

PERFORACION

TRIPODE

HABITACIONAL : 2 QUEMADOR

I.'I
- i
K\";-u.,_: e
B

v "/I;:,._._;'

Figura C.1: Centro de procesamiento
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Este centro de proceso se disend para realizar la separacién de 250 mil barriles por
dia de crudo (MBPD) y envio de 216 millones de pies ctibicos estandar por dia de
gas amargo (MMpecsd), proveniente de otras plataformas.

Actualmente la plataforma procesa 250 MBPD de crudo y 190 MMpcsd de gas amar-
go con la recuperacién de aproximadamente 6.0 MMpcsd de gas por la estabilizacion
del crudo.

El aceite estabilizado se envia la unidad flotante de produccién, almacenamiento y
descarga (Floating Production Storage and Offloading, FPSO) mientras que el gas
amargo se envia a los Centros de Proceso usando una plataforma de enlace.

En la figura C.2 se presenta un diagrama general de como es tratada la produccion

ALMACENAMIENTO
Y
DISTRIBUCION

SEPARACION Y BOMBEO

Figura C.2: Diagrama de produccién de la plataforma

En la plataforma se realizan los siguientes procesos:
= Proceso de separacion
= Proceso de bombeo
= Proceso de compresion

= Proceso de nitrégeno
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Proceso de separacion El proceso de separacién del crudo se encuentra dividido en
dos fases, inicia en los separadores de primera etapa, después es enviado al separador
de segunda etapa que se encuentra, después de ser estabilizado el crudo se bombea
a los Centros de Proceso.

El gas amargo obtenido del separador de primera etapa es enviado al un depurador,
que ademas recibe el gas de los separadores remotos, para después ser enviado a los
equipos de compresion para su envio a otras plataformas.

Proceso de bombeo En la plataforma se tienen instalada 6 turbobombas de
50 MBPD cada una, para el envio del aceite hacia al barco FPSO y al Centro de
Proceso.

Proceso de compresion La plataforma cuenta con 3 turbocompresores de 72
MDMpcsd cada uno, para el envio de gas amargo a los Centros de Proceso.

Proceso de nitrégeno En la plataforma se recibe del Centro de Proceso nitrégeno
a alta presién para su inyeccién a los pozos.

C.2. Equipos

En esta seccién se hard mencion de los sistemas relacionados con el manejo del gas.

C.2.1. Sistema de compresion

En la tabla C.1 se muestran los equipos del sistema de bombeo.

Tabla C.1: TAG del sistema de compresion

TAG Descripcién ?ﬁ‘ﬁ;‘jﬁ;
TC TAURUS 1 KPB2 Turbocompresores Booster 72
TC TAURUS 2 KPB2 Turbocompresores Booster 72
TC TAURUS 3 KPB2 Turbocompresores Booster 72
TC SATURNO 1 KPB2 Turbocompresores 10
TC SATURNO 2 KPB2 Turbocompresores 10
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C.2.2. Sistema de separacion

En la tabla C.2 se muestran los equipos del sistema de separacion

Tabla C.2: TAG del sistema de separacion

TAG Descripcién Capacidad
FA-1100 Separador de primera etapa 165 MBPD
FA-1200 Separador de segunda 970 MBPD

etapa
FA-1000 Rectificador 250 MMpcsd

C.2.3. Sistema de compresion de aire

En la tabla C.3 se muestran los equipos del sistema de compresion de aire.

Tabla C.3: TAG del sistema de compresion de aire

TAG Descripcién Capacidad(m?®/min)
Motocompresor de
GB-2700A wire 1 KPB2 13.07
Motocompresor de
GB-2700B nire 2 KPB2 13.07
PA-25501 Compresor de aire 11.35
PA-25501-R Compresor de aire 11.35

C.3. Descripcién del proceso

C.3.1. Separacién y bombeo de crudo

El crudo es alimentado a la plataforma de produccién a través de un oleoducto de
24 (pg) de didmetro con 2.1 km de longitud con dos recibidores de diablos HR-1610
y HR-~1620 para capturar a los diablos utilizados para limpieza interior de estos

oleoductos ascendentes.

El crudo procedente de estas plataformas fluye a un cabezal de 36 (pg), con una pre-
sién de 2.5 Kg/cm? y se alimenta al Separador de Produccién de 2¢ etapa, FA-1200,
(utilizando las valvulas de control de nivel LV-1200 y LV-1200A) este Separador

opera a una presién de 0.65 Kg/cm?.
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Después de la estabilizacion del crudo de 13 °API en el separador de 2% etapa FA-
1200 (separacion del gas del aceite), el aceite se mide y es bombeado, a la plataforma
de enlace a través de un oleoducto de 30 (pg) de didmetro y 7.2 km de longitud, de
donde se enviara al centro de proceso a través de otro oleoducto de 30(pg) x 16.2
km para su distribucién.

El gas amargo separado es comprimido y enviado por tuberia de 36 (pg) a la pla-
taforma de perforacién donde se enviara a través de un gasoducto de 36 (pg) x 7.2
km a la plataforma de enlace existente hacia el Centro de Proceso.

El vapor obtenido en el separador FA-1200 es enviado al sistema de compresién de
recuperacién de vapores (L-1200 A/B) mientras que el aceite crudo separado en el
FA-1200 es transportado por las turbobombas de crudo (GA-1200 A/F) que operan
a una presién de descarga en el rango de 40 y 80 Kg/cm?.

El nivel del liquido se mantiene mediante los controladores de nivel LIC-1200 y
LIC-1203 que actian sobre las valvulas LV-1200 y LV-1200A, localizadas en la ali-
mentacién general al Separador FA-1200 y en el paquete de recirculacion de la linea
de descarga general de las turbobombas GA-1200 A/F.

C.3.2. Sistema de recuperacion de vapor

El gas producido en el Separador de 2%. etapa (FA-1200) alimenta al cabezal de
succién de los recuperadores de vapor (VRU) (L-1200 A/B), de los dos trenes de
compresion, uno se encuentra en operacion y el otro funciona como relevo, el gas
separado se mide a la salida del separador de 2 etapa y posteriormente previa
medicion se desvia al quemador.

El cabezal de succién opera a 0.6 Kg/cm? aqui el gas alimenta al separador de

succién del compresor en operacién, (FA-1220 A/B) donde se remueve cualquier
liquido presente y este es enviado al tanque de drenaje cerrado mediante una valvula
de control de nivel.

Del separador de succién (FA-1220 A/B) el gas pasa al compresor GB-1200 A/B,
para ser comprimido de 0.6 Kg/cm? a 13.0 Kg/cm? y 125 °C. El gas comprimido
es posteriormente enfriado por un enfriador soloaire (EC-1260 A/B) hasta alcanzar
49°C y de ahi pasa al separador de descarga (FA-1260 A/B), los liquidos alli recu-
perados son enviados al separador de succién (FA-1220 A/B) por una vélvula de
control de nivel y el gas comprimido es enviado al cabezal de descarga del compresor
Booster de gas amargo.

La linea de descarga de cada uno de los compresores Booster (GB-1300 A/C) a través
de la cual se derivard hasta el 30 % del flujo mésico para aprovechar su carga térmica
como medio de calentamiento al Sistema de Acondicionamiento de Gas Combustible
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(L-2600).

El gas amargo se alimenta al Intercambiador de calor de gas amargo EA-2600 con-
trolado por temperatura, a través de una valvula controlada por la temperatura de
salida del gas combustible, el controlador de temperatura también recibe y envia
senal a los compresores de vapor recuperado GB-1200 A/B y compresores de gas
amargo GB-1300 A/B/C, para ajustar vélvula de control de alimentacién por tem-
peratura.

Los separadores de succion y descarga cuentan con control de nivel en caso de que
se tenga formacion de liquidos. Los liquidos descargados mediante la valvula de
control se envian del separador de descarga al de succion y del de succion al tanque
de drenaje cerrado.

La compresién se lleva a cabo en una etapa y la variaciéon de velocidad controla la
presién de succién. La presion minima de descarga es controlada mediante la valvula
de control PV-1318 en el cabezal de descarga de gas amargo.

Se cuenta ademas con una recirculacion desde el cabezal general de descarga de los
compresores para prevenir una baja presion de succion.

C.3.3. Compresor de Gas Amargo Booster

El gas amargo es alimentado a la plataforma de produccién a través de diversos
gasoductos donde hay dos recibidores de diablos HR-1630 y HR-1640 para capturar
a los diablos utilizados para limpieza interna de estos gasoductos ascendentes.

Las lineas de alimentacién de gas amargo provenientes de limite de bateria se inte-
gran en un cabezal de 36 (pg), a una presién de operacién de 3.8 Kg/cm? y 45 °C, el
cual es la linea de alimentacién al rectificador FA-1000, dicho rectificador tiene como
finalidad recuperar los liquidos formados en los gasoductos; los liquidos separados
se controlan por nivel y se envian al cabezal de alimentacién del Separador de 2¢
etapa.

El gas amargo procedente del domo del rectificador se envia al Sistema de compre-
sién de gas amargo, (L-1300 A/B/C) usando un cabezal de 36 (pg) . La capacidad
normal para cada tren de compresion es de 72 MMpcsd. Normalmente la platafor-
ma operando con tres trenes, a un promedio de 150 MMpcsd, sin embargo, cuando
exista una sobreproduccion de gas, se podran comprimir hasta 216 MMpcsd para
cambiar la presién de 3.5 a 13.5 Kg/cm? operando los tres paquetes de compresion.

El cabezal de 36 (pg) suministra el gas amargo a una temperatura de 45 °C vy
presién de 3.5 Kg/cm? hacia los enfriadores de succién (EC-1320 A/B/C), donde el
gas es llevado a una temperatura de 49°C y alimentado a los separadores de succién
(FA-1320 A/B/C), donde se eliminan los condensados que pudieran generarse; estos
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liquidos son enviados al sistema de drenaje cerrado (FA-2200) mediante una valvula
de control de nivel.

Del separador de succién (FA-1320 A/B/C), el gas pasa a la succién del compresor
(GB-1300 A/B) para ser comprimido de aproximadamente 3.5 a 13.5 Kg/cm? y
126.4 °C. El gas comprimido es posteriormente enfriado por un soloaire (EC-1360
A/B/C) a una temperatura de 49°C y de ahi pasa al separador de descarga (FA-
1360A/B/C), los liquidos alli recuperados son enviados al separador de succién por
una valvula de control de nivel. El gas es enviado al cabezal de descarga de gas
amargo.

De la linea de descarga del compresor de gas amargo, antes de ser enfriado se toma
una linea de 8 (pg) de gas amargo caliente para elevar la temperatura del gas combus-
tible del sistema de acondicionamiento de gas (L-2600), mediante el intercambiador
de calor de gas combustible EA-2600.

Los separadores de succion y descarga cuentan con control de nivel en caso de que se
tenga formacion de liquidos. Los liquidos descargados mediante la valvula de control
se envian del separador de descarga al separador de succion y finalmente al tanque
de drenaje cerrado.

La compresion se lleva a cabo en una etapa y la variacién de velocidad del com-
presor controlard la presion de succion. La presion minima de descarga se mantiene
mediante una valvula en el cabezal de descarga de gas amargo.

C.3.4. Acondicionamiento de gas de bombeo neumatico
Variables de operacién y control del proceso

Presiéon En el diseno y operacion del sistema de acondicionamiento y distribucion
de gas de instrumentos se cuenta con el gas residual de la red de bombeo neumatico
a las condiciones de presién necesarias para cada uno de los servicios.

Lo anterior se lleva a cabo mediante 3 valvulas controladoras de presion instaladas en
la alimentaciéon al acumulador de gas de instrumentos, en los cabezales de regulaciéon
del gas de instrumentos y en el depurador.

El FA-1500 cuenta con dos interruptores de presiéon (PSH y PSL- 1510) los cuales
en el momento que se alcance alta (9.5 Kg/cm?) o baja presién (3 Kg/cm?) envian
senial de cierre a las véalvulas de corte.

Temperatura Para tener un mejor control en la temperatura del cabezal y en el
separador, las expansiones se llevan a cabo en tres etapas, donde la temperatura
disminuye hasta 9°C y no existe un control para evitar esta disminucion. En los
cabezales de alimentacién al FA -1500 se instalaron dos indicadores de temperatura
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el TI -1501 y el TI- 1502, adicionalmente se instal6 el indicador TT 1500 en el
rectificador.

Nivel El nivel en el Acumulador de gas de instrumentos FA- 1500 se controla a
través de una valvula de control (LV- 1501) la cual recibe senal de los interruptores
de alto (LSH- 1501) y bajo (LSL- 1501) abriendo y cerrando cuando se alcanzan los
niveles maximo y minimo respectivamente.

El rectificador FA-1500 cuenta con el interruptor (LSH- 1510) mismo que envia senal
de cierre a las valvulas de corte SDV -1500 y 1501 en el momento que alcance muy
alto nivel este recipiente.

Medicion El flujo de gas de bombeo neumaético que se recibe en la plataforma se
registra en el FR-1500 y se indica en el FQI- 1500 ambos se instalan en la linea de
alimentacion.

C.4. Insumos y productos

En la figura C.3 se muestran los insumos y productos de la plataforma, ademas de
enunciar las caracteristicas, calidad y disponibilidad de los mismos.
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Emisiones
UGases al quemador

Insumos

Productos
UAgua de mar Gas amargo
EID|es_eI UAceite crudo
UAceite crudo

UAntiespumante

Ulinhibidor de corrosion
UGas amargo 2
OGas combustible : —_ PRODUCCION
UAceiteslubricantes

. RS |
PERFORACGION I

HABITACIONAL

Residuos

Residuos peligrosos Residuos peligrosos
ULodos de tratamiento UAgua tratada
UResiduos solidos con HC

UResiduos biolégicos

[(Baterias gastadas

Figura C.3: Diagrama de entrada y salida de la plataforma

C.4.1. Insumos
Agua de Mar

El agua de mar se utiliza en los sistemas contra incendio del Centro de Proceso, las
caracteristicas de este liquido son descritos en la tabla C.4.

Tabla C.4: Caracteristicas del agua de mar

Fluido Densidad relativa Salinidad pH

(ppm)
Agua de mar 1.025 35000-45000 7.0
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Diésel
El diésel es un insumo que utilizan las maquinas de combustion interna del complejo
como gruas, bombas contra incendio y compresores. Sus caracteristicas se describen

en la tabla C.5 .

Tabla C.5: Caracteristicas del diésel

Fluido Densidad Color Viscosidad H
API ASTM (cP) p
Diésel 40 2.0 2 5.0

Aceite crudo

El aceite crudo producido en el Centro de Proceso por el proceso de separacion tiene
la denominacion crudo pesado. Se presentan los siguientes parametros de calidad en

la tabla nimero C.6

Tabla C.6: Caracteristicas del aceite crudo

% de
. Densidad aguay Salinidad Viscosidad .
Fluido API sedimen- | (Ibs/MBI) (cP) Py (psi)
tos
Aceite
14 0.025-0.5 50-100 90-120 3-5
pesado

Gas Amargo

Los principales componentes del gas amargo son metano, acido sulfhidrico, las ca-
racteristicas del gas amargo se describen en la tabla C.7.

Tabla C.7: Caracteristicas del gas amargo

Fluido Densidad Color Olor Solubilidad
relativa
Acido
Gas amargo 0.91 Incoloro <ulfhidrico 0.0
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Gas combustible

Es el gas que suministra la energia a los sistemas de compresion, sus caracteristicas
se muestran en la tabla C.8

Tabla C.8: Caracteristicas del gas combustible

Fluido DenS{dad Color PM Olor Solubilidad
relativa (gr/mol) en agua
Gas 0.717 Tncoloro 16.04 Incoloro | 3.5% a 17 °C
combustible
C.4.2. Emisiones

Gases del Quemador

El quemador de Alta y Baja Presién que maneja el desfogue de gas amargo, disenado
para manejar 257.5 MMpcsd, actualmente se emiten Gases a la atmoésfera en un
promedio de 9 MMpcsd.

El propésito del quemador ecolégico y convencional es convertir via la combustion,
todo el desfogue de gases peligrosos especialmente el HyS y otros hidrocarburos
ligeros, en productos seguros, como se muestra en la tabla C.9 | en cantidades
aceptables por la regulacion vigente en México.

Tabla C.9: Gases del quemador

Diéxido de | Didéxido de Vapor de Diéxido de
nitrégeno carbono agua azufre
NO, COq H,0O SO,
C.4.3. Productos

Gas amargo

El gas amargo, proveniente de las plataformas satélites es enviado como producto en
forma independiente, a una presién que varia entre 10-15 Kg/cm? hacia los centros
de proceso.

Las caracteristicas de este producto, estan descritos en la tabla C.7
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Aceite crudo

La funcion principal del Centro de Proceso es separar a condiciones bajas de presion
la mezcla de aceite crudo y gas amargo, proveniente de las plataformas satélites
enviando en forma independiente el aceite crudo y gas amargo.

Como producto, el aceite crudo es enviado al barco FPSO en un rango de presion
de 3 a 17 Kg/cm? o a otro complejo a una presién que varfa entre 45 y 75 Kg/cm?
y con un grado API de 14.4, un contenido de agua porcentual variable entre 0.025
y 0.033.

Los parametros de calidad de este producto, estan descritos en la tabla C.6.

C.4.4. Residuos

En el centro de proceso se tiene la jerarquizacién de aspectos ambientales mediante el
cual se tiene identificado las actividades en donde se generan los residuos peligrosos,
los cuales se clasifican en los siguientes grupos:

» Residuos sélidos impregnados con hidrocarburos

Residuos de pintura, solventes, lodos, limpiadores y residuos provenientes de
las operaciones de recubrimiento, pintado y limpieza

Baterias gastadas y residuos de componentes eléctricos

Residuos liquidos contaminados con hidrocarburos y/o aceites gastados
= Residuos peligrosos biolégicos

Los residuos peligrosos estan clasificados en los siguientes grupos de acuerdo a la
NOM-052-SEMARNAT-2005

Agua Tratada

Sobre la linea de agua tratada que sale del Separador (FD-2301), estan instalados
tres transmisores de contenido de aceite (0-100 ppm), de la cantidad de sélidos (0 a
300 mg/1 de turbidez) y del pH (2 a 14).

La senal de los analizadores de cantidad de sélidos y de pH, tinicamente son infor-
mativos, no efectiian ninguna acciéon de paro en este Sistema.

Las caracteristicas generales del Agua Tratada se muestran en la tabla C.10
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Tabla C.10: Caracteristicas del agua residual

Fluido Aceite Solido pH

Agua Tratada Menor a 15 ppm 0 - 300 ppm 6-9




Apéndice D

Especificaciones para el transporte
de gas

El gas para que pueda ser procesado debe cumplir con parametros especificos, cum-
pliendo con la calidad

Si el gas es amargo (con alto contenido de HyS y C'O3) entonces

Tabla D.1: Especificaciones del gas amargo para su transporte

Parametro Unidad Método Valor
Acido sulfhidrico % vol ASTM-D4468/89 | 2.8 % méaximo
Nitrégeno % vol ASTM-D1945 | 2.0% maéaximo
Diéxido de carbono % wvol ASTM-D1945 | 3.2% maéaximo
Oxigeno % vol ASTM-D1945 | 0.5% maximo
Temperatura °C - 45 °C méaximo

Material sélido, liquidos - - libre

Tabla D.2: Especificaciones que debe cumplir el gas dulce
Parametro Unidad Método Valor
Contenido de H,S ppm ASTM-D4084/88 | 4.0 maximo
Contenido de CO, ppm ASTM-1945/81 | 2500 méaximo
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Tabla D.3: Especificaciones que debe cumplir el gas en ductos?

Caracteristicas Método Unidad! ]%)sPeciﬁcacio’n(.as
Maximo Minimo
Poder calorifico Kcal/m? 8460
(C,) ASTM D-1826 M /m? 35 39 -
Contenido de |- yornipygas | 1ts/ms? - 0.059
licuables
Nitrégeno +
Diéxido de ASTM D-1945 Yovol - 3
carbono
Acido 3
Sulfhidrico | ASTM D-ddes | M&/™ i 6.1
ppm 8.0
3
Azufre total ASTM D-4468 mg/m ) 528
ppm 200
Humedad ASTM D-4468 | mg/m? - 112
Temperatura i K i 293
Oxigeno ASTM D-1945 %vol - 0.5
Liquidos i i Libre

Material sélido

Libre de polvos, gomas

1. Las unidades han sido puestas de acuerdo a NOM-001-SECRE-2003

2. Los valores estan de acuerdo con la NOM-001-SECRE-2003, publicada el 29

de marzo de 2004




Apéndice E

Especificaciones para el gas en
México

Las especificaciones comerciales que estan vigentes en México se pueden clasificar
de la siguiente manera

Tabla E.1: Clasificacién del gas amargo htimedo en México !

Gas amargo himedo
Componente | Cantidad | Unidades
H>,O Saturado | Ib de HoO/MMpcsd
Ny + CO, 3.0 max | % mol
HyS 4.5 min | ppm
Csy 10.6 min | Bl/MMpcsd

Tabla E.2: Clasificacién del gas amargo seco en México !

Gas amargo seco
Componente | Cantidad | Unidades
H>,O 7 Ib de H,O/MMpesd
Ny + CO, 3.0 mdx | % mol
H,S 4.5 min | ppm
Csy 10.6 max | Bl/MMpcsd
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Tabla E.3: Clasificacién del gas dulce hiimedo en México !

Gas dulce hiimedo
Componente | Cantidad | Unidades
H,0 Saturado | Ib de HyO/MMpesd
Ny + CO, 3.0 max | % mol
HyS 4.4 max | ppm
O3+ 10.6 min | Bl/MMpecsd

Tabla E.4: Clasificacién del gas dulce seco en México *

Gas dulce seco
Componente | Cantidad | Unidades
H50 7 Ib de H,O/ MMpesd
Ny + CO, 3.0 mdx | % mol
H>,S 4.5 max | ppm
Cs+ 10.5 méx | Bl/MMpcsd

1. Especificaciones del gas de acuerdo a Petroleos Mexicanos
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Apéndice F
Términos

Absorcién (Absorption). Proceso mediante el cual una substancia es retenida por
otra.

Bateria de separacién (Separation battery). Una serie de plantas o equipos de
produccion que se encarga de separar los componentes liquidos de los gaseosos en un
sistema de recoleccion, los separadores pueden ser verticales, horizontales y esféricos.
La separacién se lleva a cabo principalmente por accion de la gravedad.

Bombeo neumatico (Gas lift). Sistema artificial de produccién en el cual se intro-
ducen al pozo valvulas especiales colocadas en la tuberia de produccion y a través
de las cuales se inyecta gas a presién que mezclado con el petrdleo, contribuye a que
éste ascienda hasta la superficie al reducir la carga hidrostatica.

Cabezal (Wellhead). Equipo de control ajustado en la boca del pozo, se utiliza
para controlar el flujo y prevenir explosiones y consiste de tuberias, valvulas, toma-
corrientes, preventores de explosion.

Criogénico( Cryogenic Process). Proceso de refrigeracion, al que se somete el gas
con el fin de recuperar en forma liquida los componentes mas pesados que el metano
(principalmente etano) En su operacién se utilizan Turbo - Expansores que dismi-
nuye la temperatura del gas y separa mediante licuefaccién los liquidos contenidos
en ¢él, bajo estas condiciones es posible separar 60-86 % de los hidrocarburos ligeros.

Estacién de compresién (Compressor station). Alojan los equipos compresores
que suministran al gas la presion necesaria para su transporte, asi como su acondi-
cionamiento y mantener su presion y flujos especificados.

Gas amargo (Sour gas). Gas que contiene hidrocarburos cantidades apreciables de
acido sulfhidrico y diéxido de carbono (mayores a 50 ppm).

Gas asociado (A4ssociated gas). Es el gas que se encuentra en contacto y/o disuelto
en el petréleo crudo del yacimiento. Este puede ser clasificado como gas de casquete
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(libre) o gas en solucién (disuelto).

Gas de bombeo neumaitico (Gas lift). Gas que se inyecta a la tuberia de pro-
duccién del pozo, a través de valvulas especiales para disminuir la densidad de la
columna hidraulica en la tuberia.

Gas dulce (Sweet gas). Es el gas que contiene hidrocarburos y bajas cantidades de
acido sulthidrico y diéxido de carbono.

Gas himedo (Wet gas). Es el gas que contiene més de 3 gal/Mpcsd de hidrocar-
buros liquidos.

Gas natural (Natural gas). Es una mezcla de hidrocarburos ligeros (metano prin-
cipalmente) que cumple con los requisitos mencionados en el apéndice C el cual es

utilizado para uso doméstico en industrias, generacién de electricidad y como gas
lift.

Gas no asociado (Non associated gas). Gas que se encuentra en reservas que no
contienen aceite.

Planta de Absorcién (Absorption plant). Planta utilizada para recuperar con-
densables del gas, absorbiendo los hidrocarburos a partir del etano y mas pesados
mediante aceite de absorcion seguido por la separacion del liquido absorbente de los
liquidos (etano mas).

Planta endulzadora (Sweetening plant). Planta en la que se separan los gases
acidos del gas amargo o de condensados.
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