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SUMARIO

El desarrollo de este trabajo se realizara por capitulos, cada capitulo detalla la

secuencia del estudio empleado para llegar al resultado de la operacion 6ptima.

En el primer capitulo se muestra el histérico de la eficiencia de recuperacion de
LGN cuando aun se operaba las Plantas Antiguas (Verdun y Parifias). Se menciona
luego los primeros afos de operacion de la Planta de Gas Parifias nueva, indicando
los problemas que se iban presentando en el camino, surgiendo la necesidad de

buscar alternativas para estabilizar la operacion.

En el segundo capitulo se detalla la ubicacion de la nueva planta, la descripcion
general del proceso, caracteristicas del gas natural a la entrada de planta, el porqué la
necesidad de optimizacion y cudles son los indicadores del resultado de la
optimizacion. También se menciona los resultados del proceso de optimizacién en

funcion de la produccion de LGN obtenida los ultimos afios.

En el capitulo Il se indica el objetivo del Informe.

El capitulo 1V incluye los conceptos preliminares sobre Procesamiento de Gas y
Célculo de la Eficiencia de Recuperacion de LGN. Ademas, los conceptos de los
sistemas sometidos a estudio como el Sistema de Glicol y Sistema de Calentamiento

con Fluido Térmico.

En el capitulo V se incluye la descripcion detallada del proceso.
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El capitulo VI detalla el estudio de los Sistemas Estabilizados: Sistema de
Inyeccion y Regeneracion de Glicol, Sistema de Calentamiento con Fluido Térmico v;
la Optimizacion en la recuperacion de LGN mediante el Enfriamiento del Gas Natural.
El estudio comprende las condiciones de operacion, los problemas operativos que se
presentaron y las soluciones propuestas a estos problemas con fines de estabilizar

cada sistema y optimizar la recuperacion de LGN.

En el capitulo VII se detallan las Pruebas y Resultados obtenidos luego de los

ajustes de las variables de operacién de los Sistemas en Estudio.

En el capitulo VIl se detallan los resultados finales como condiciones de

operacion éptimas y la evaluacién econémica de la optimizacion.

En el capitulo IX se mencionan las conclusiones a las cuales se llegaron luego

de la optimizacion de la eficiencia de recuperaciéon de LGN.

En el capitulo X se mencionan recomendaciones a tomar en cuenta como

resultado de la optimizacion de la eficiencia de recuperacion de LGN.

En el capitulo Xl se incluyen las definiciones y el glosario de términos que se

han utilizado en todo el Informe.

En el capitulo XII se resume la bibliografia empleada como ayuda teérica para

la realizacion de este Informe.

Finalmente, en los Anexos se incluyen imagenes de la operacion actual vista
desde el software de control de proceso (Delta V) que se tiene en la Sala de Control

de la Planta de Gas Parifias.
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ANTECEDENTES

La empresa Grafa y Montero Petrolera S.A. (GMP), adquirié las Plantas de
Procesamiento de Gas Natural Parifias y Verdun en Talara, a la Empresa Eléctrica
de Piura S.A. (EEPSA) el 08 de abril del 2006. Asi mismo, EEPSA las adquirié a
través del proceso de privatizacién de PETROPERU en el afio 1996.

Las Plantas de Procesamiento de Gas de Parifias y Verdun datan de 1928 y
tienen una capacidad de procesamiento de 40 MMSCFD. EI principio de
recuperacion utilizado es el de absorcion con aceite (kerosene), dicho proceso se
realizaba en Parinas, luego, el aceite rico era enviado a Verdun para su desorcion
y fraccionamiento. Se cerraba el ciclo retornando el aceite pobre de Verdun a
Parifias.

Para una mejor vision de la evolucién de las operaciones en las Plantas
Parifias y Verdun, se muestran los resultados obtenidos en los 02 primeros afos
de operacion a cargo de GMP S.A. mediante una tabla que relaciona eficiencia de
recuperacion, volumen de gas procesado, volumen de liquidos recuperados,
riqueza del gas y recuperacion de LGN, tomando en cuenta el promedio anual vy, el

valor maximo y minimo obtenido en el afio de todas estas variables:

TABLA N° 1 — Produccion PGT 2006

Producciéon PGT 2006

L ) Gas LGN ) .
Eficiencia, ) Riqueza Recuperacion
procesado producido
% ] Gal/MPC Gal/MPC
MMSCFD bbl/dia
Promedio
65.91 31.38 872 1.77 1.17
anual
Maximo 75.17 38.12 1,071 1.89 1.28
Minimo 52.57 14.21 398 1.64 0.94

Fuente: Reporte de Operacion GMP (Afio 2006)
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TABLA N° 2 — Produccién PGT 2007

Produccién PGT 2007

o ] Gas LGN ) y
Eficiencia, ) Riqueza Recuperacion
procesado producido
% Gal/MPC Gal/MPC
MMSCFD bbl/dia
Promedio
66.08 27.97 768 1.76 1.16
anual
Méaximo 77.53 38.01 1,045 1.97 1.32
Minimo 51.71 14.80 418 1.57 0.88

Fuente: Reporte de Operacion GMP (Afio 2007)

La eficiencia de recuperacion de LGN en promedio para el ultimo afo de

operacion de las Plantas antiguas fue de 63.99%, tal y como se muestra en la

siguiente tabla:

TABLA N° 3 — Produccién PGT 2008

Produccién PGT 2008

o ] Gas LGN ) .
Eficiencia, ) Riqueza Recuperacion
procesado producido
% Gal/MPC Gal/MPC
MMSCFD bbl/dia
Promedio
63.99 28.67 787 1.81 1.16
anual
Méaximo 75.19 39.61 1,071 1.98 1.39
Minimo 50.64 15.29 445 1.71 0.90

Fuente: Reporte de Operacion GMP (Afio 2008)

La nueva Planta Parifas, la cual esta en operacién a partir del 17 de octubre de

2008, ha sido disefiada para procesar desde 15 MMSCFD a 40 MMSCFD, con

una eficiencia de recuperaciéon de LGN de hasta 92%, de acuerdo con la

Ingenieria Basica y el Reporte de flexibilidad OPD (Optimized Process Design).
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Asi también, se ha ampliado la capacidad de almacenamiento de productos y
unidades de proceso.

Al inicio de la operacion de la Planta de Gas Parifias, todas las variables de
operacién como presion, temperatura, nivel y flujo de los equipos se llevaron a las
condiciones de disefio realizado en la Ingenieria de Detalle. Sin embargo, los
resultados de cromatografia del gas residual, de laboratorio y la eficiencia de
recuperacion de LGN diaria obtenida, indicaban pérdidas de condensados en el
gas residual e inestabilidad en la operacion por paros de equipos y pérdida de
productos de servicios.

La baja recuperacion de LGN e inestabilidad de la operacién, hicieron
necesaria la busqueda de alternativas para mantener estable la operaciéon y
mejorar la recuperacion de LGN para no afectar la produccion diaria.

Las alternativas consideradas se enfocaban basicamente en ajustar las
condiciones de operacion de los Sistemas que asi lo requerian, los principales
indicadores que reflejarian el avance de estos cambios serian el andlisis
cromatografico, analisis de laboratorio y, por supuesto, el calculo diario de la

eficiencia de recuperaciéon de LGN.
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INTRODUCCION

La Planta de Procesamiento de Gas Natural Parifias se encuentra ubicada en
el Km. 4.5 de la Carretera 1A Talara — Tumbes en la Zona Industrial, Distrito de
Parinas, Provincia de Talara, Departamento de Piura.

El proceso de la Planta tiene por objetivo la recuperacion de gas licuado de
petréleo (GLP), hidrocarburos aciclicos saturados (HAS) y gas residual seco, a partir

del gas natural asociado proveniente de los campos de: SAVIA, PETROBRAS,

SAPET Y GMP. Los caudales de gas de cada proveedor son:

SAVIA (minimo / normal / maximo)
SAPET (minimo / normal / maximo)
PETROBRAS (minimo / normal / maximo)

GMP (minimo / normal / maximo)

El sistema de procesamiento empleado es el de Absorcién Refrigerada utilizando

un absorbente ligero (HAS) y menores temperaturas de refrigeracion respecto del

proceso de las Plantas antiguas.

La Planta ha sido disefiada para manejar flujos de gas desde 15 MMSCFD hasta

40 MMSCFD, es alimentada con gas rico (gas natural asociado) proveniente de

4/14/18
25/25/3
6/11/14

1/3/5

campos de produccion cercanos a las siguientes condiciones:

MMSCFD

MMSCFD

MMSCFD

MMSCFD



(15]

TABLA N° 4 — Condiciones generales del gas de entrada a Planta

Capacidad maxima de procesamiento de gas 40 MMSCFD
natural
Flexibilidad operativa: Minima capacidad técnica 15 MMSCFD
Presion de ingreso del gas a la Planta 300 Psig
Minima 60°F
Temperatura del gas de ingreso: Maxima 125°F
Promedio 95°F

La composicion promedio del gas natural asociado que ingresa a la Planta, se

detalla en la siguiente tabla:

TABLA N° 5 — Composicion promedio del Gas Natural Asociado (GNA) de ingreso

Fuente: Manual de Operacion - GMP

ala Planta
Componente % mol
Nitrégeno 0.1938
Dioxido de carbono 0.7369
Metano 87.1114
Etano 5.6424
Propano 2.7166
[-Butano 0.9045
N-Butano 1.2365
Neo-Pentano 0.0000
I-Pentano 0.6119
N-Pentano 0.3594
Hexano+ 0.4866

Fuente: Resultado de Cromatografia - GMP
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SISTEMAS INVOLUCRADOS EN EL PROCESO

A continuacién se detallan los Sistemas que forman parte de la Planta:

Sistema de Enfriamiento de Gas de Entrada

e Sistema de Fraccionamiento

e Salida de Gas a EEPSA

o Sistema de Inyeccién y Regeneracion de Glicol

o Sistema de Calentamiento con Fluido Térmico

e Sistema de Refrigeracion con Propano

e Servicios Auxiliares
0 Aire Comprimido
o0 Sistema Recoleccion y Quemado de Gases
o Sistema de Gas Combustible
0 Agua de Servicio
o0 Sistema de Drenajes
o0 Sistema de Agua y Espuma Contra Incendio
o Sistema de AlImacenamiento de Productos
o0 Sistema de Despacho de Productos

o Sistema de Fuego y Gas

DESCRIPCION GENERAL DEL PROCESO

El proceso inicia en el manifold de entrada, dado que el gas proveniente de

Petrobras trae un alto contenido de contaminantes, este gas entra primero al

Separador de entrada de Petrobras (D-3200) donde los liquidos son removidos y
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enviados al Sistema de Drenajes. Luego las cuatro corrientes de gas son llevadas a
un manifold de entrada donde se unen para luego entrar a la Planta.

El gas proveniente del manifold pasa a través del Separador de Gas de Entrada
(D-3100) para remover las particulas liquidas que acompafan al gas. El liquido
recolectado es bombeado al Separador Frio (D-3105).

El gas libre de gotas proveniente del D-3100 se divide en 2 corrientes de igual
flujo para alimentar a cada tren de enfriamiento, cada tren estd conformado por un
intercambiador de calor gas/gas y un chiller de gas. El gas a 125°F entra al
Intercambiador de calor gas/gas donde transfiere calor a la corriente de gas seco que
sale del Acumulador de Reflujo de la Deetanizadora a -13°F. A la salida de este
intercambiador el gas tiene una temperatura de 38°F. Para evitar la formacion de
hidratos en este equipo y en la corriente aguas abajo, cada uno de los haces de
tubos de este intercambiador cuenta con boquillas de inyecciéon de mono etilenglicol
(MEG) que lo distribuyen en todos los tubos para inhibir la formacion de hidratos en el
gas de entrada.

La corriente de gas proveniente de los Intercambiadores de calor gas/gas pasa
luego por los Chiller de gas (E-6110 / E-6115) donde el gas es enfriado con propano
refrigerante. En el haz de tubos se inyecta mono etilenglicol (MEG) para evitar la
formacion de hidratos en los tubos del chiller. En este proceso de enfriamiento el gas
alcanza la temperatura de -13°F y es llevado finalmente al Separador Frio para la
separacion de las fases.

El Separador Frio es un separador trifasico donde se separa el vapor, los
condensados de hidrocarburos y la fase acuosa. La fase vapor es enviada como
carga a la torre deetanizadora por el plato 20. El condensado es enviado también

como carga a la deetanizadora pero ingresa por el plato 16.
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El Separador Frio esta disefiado con una bota para permitir la separaciéon del
condensado y de la fase acuosa (glicol/agua). La fase acuosa es enviada hacia el
Sistema de Regeneracion de Glicol.

La torre deetanizadora (T-2100) tiene 36 platos. Los vapores del tope que salen
del plato 36 se mezclan con la corriente liquida compuesta por HAS (hidrocarburos
aciclicos saturados) y son enfriados a -13°F en los Condensadores de Reflujo de la
Deetanizadora (E-6120 / E-6125). Estos condensadores son del tipo Kettle y usan
propano a -18°F como medio refrigerante. Una solucion de MEG es inyectada en el
haz de tubos de estos intercambiadores para evitar la formacion de hidratos. La
corriente que sale del condensador a -13°F es enviada al Acumulador de Reflujo de
la Deetanizadora (D-3110) donde se separa el gas, los condensados de
hidrocarburos y la fase acuosa (glicol/agua). El gas es enviado a los Intercambiadores
de calor gas/gas donde se calienta y pasa al Separador de Gas Residual (D-3185)
donde se retiran eventualmente liquidos que pudo haber sido arrastrado desde la
deetanizadora, los condensados que se obtienen son enviados al Tanque Pulmén de
HAS (D-3120). Esta corriente de gas seco caliente sale de la Planta hacia la Central
Eléctrica Malacas de EEPSA en donde es utilizada para generacion eléctrica.

Los condensados de hidrocarburos que salen del D-3110 son bombeados
nuevamente a la torre deetanizadora como reflujo (fluido de absorcion). EI D-3110
esta disefado con una bota para permitir la separacion del condensado y de la fase
acuosa. La fase acuosa es enviada hacia el sistema de regeneracion de glicol.

Los liquidos que bajan del plato N°1 son llevados al Reboiler de la Deetanizadora
(E-6130) donde ganan calor del aceite caliente que pasa a través de los tubos de
este intercambiador. Los vapores generados regresan a la entrada del plato N°1
mientras que el liquido con alto contenido de propanos y butanos regresan al fondo

de la columna donde mantienen inventario requerido para una operacion continua y
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estable. Los liquidos finalmente dejan el fondo de la columna para continuar con el
proceso.

Los liquidos provenientes del fondo de la deetanizadora a una temperatura de
323°F y 292 psig se expanden en la LV-2100 hasta una presion de 180 psig y 290°F.
Los liquidos son precalentados en el Intercambiador carga/fondo de la
Debutanizadora (E-6135) con la corriente del fondo de la Debutanizadora hasta una
temperatura de 293°F.

La alimentacién de la torre debutanizadora se hace en el plato N°17. La presion
en el tope de la debutanizadora es mantenida en 160 psig regulando la cantidad de
vapores que pasan por los Condensadores de Reflujo de la Debutanizadora (AC-
7100 y AC-7105).

El GLP condensado es llevado al Acumulador de Reflujo de la Debutanizadora
(D-3115). El liquido se bombea a la columna debutanizadora como reflujo. EI GLP
producto es enviado a almacenamiento.

Los liquidos que bajan del plato N°1 son llevados al Reboiler de la
Debutanizadora (E-6140) donde ganan calor del aceite caliente que pasa a través de
los tubos de este intercambiador. Los vapores generados regresan a la entrada del
plato N°1 mientras que el liquido con alto contenido de HAS regresan al fondo de la
columna donde mantienen inventario requerido para una operacidon continua y
constante. Los liquidos finalmente dejan el fondo de la columna a 315°F y luego
mediante intercambio de calor en el Intercambiador carga/fondo de la debutanizadora
(E-6135) se enfrian hasta una temperatura de 300°F. El HAS es enfriado en los
Enfriadores de HAS (AC-7110) y se envia al Tanque Pulmén de HAS (D-3120).

El HAS del D-3120 se envia como fluido absorbente a la columna deetanizadora.

El HAS producto es enviado hacia la zona de almacenamiento.
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CRONOLOGIA DEL ARRANQUE DE LA PLANTA

El 17 de octubre de 2008, se inicia el arranque de la nueva Planta de Gas
Parifas, esta fase inicial contempld la verificacion de las lineas y valvulas en su
posicion normal, el alineamiento de todos los equipos involucrados en el Proceso, la
circulacion de productos tales como: mono etilenglicol, therminol 55 (fluido térmico),
propano para el sistema de refrigeracion y HAS como fluido de absorcion; ademas,
incluyé la prueba de los equipos rotativos, curado del Horno y arranque de los
compresores de propano y de aire.

El 23 de octubre de 2008, se alinea 10.367 MMSCFD de gas asociado por la
nueva Planta, con esto se finaliza la operacion de las Plantas Parifias y Verdun
antiguas, las que quedan en estado de “Disponibilidad Operativa” desde el dia 24 de
octubre.

El 25 de octubre de 2008 se obtiene la primera produccion de GLP y HAS, los
productos obtenidos estan fuera de especificacion. Luego de 04 dias de
reprocesamiento del GLP y HAS para mejorar su calidad y ponerlos en
especificacion, se realiza el 29 de octubre el primer despacho de GLP.

Desde la fecha del arranque de Planta hasta la actualidad, la operacion ha sido
continua sin considerar las Paradas de Planta Programadas por Mantenimiento de

equipos, las que se realizan anualmente.

HISTORICO DE LA EFICIENCIA 2008 — 2009

El calculo de la eficiencia de recuperacion de LGN para la Nueva Planta de

Gas Parifias se considera desde el dia en que se obtuvo la primera producciéon de

GLP y HAS, es decir, desde el 25 de octubre de 2008.
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Las tablas mostradas a continuacion relacionan la eficiencia promedio anual

para los afios 2008 y 2009 con el gas procesado, LGN producidos, riqueza y

recuperacion de LGN; muestran ademas los valores maximos y minimos de las

variables mencionadas, de esta manera se puede observar el rango de variacién

de la eficiencia, gas procesado y LGN producidos a fin de evaluar la estabilidad de

la operacion en estos afios.

TABLA N° 6 — Produccion PGT 2008

Produccién PGT 2008

Gas LGN
Eficiencia, ) Riqueza Recuperacion
procesado producido
% Gal/MPC Gal/MPC
MMSCFD bbl/dia
Promedio
77.94 27.61 955 1.86 1.46
anual
Méaximo 92.60 37.73 1,454 1.98 1.81
Minimo 58.05 14.91 427 1.74 1.03
Fuente: Reporte de Operacion - GMP (Afio 2008)
TABLA N° 7 — Produccion PGT 2009
Produccion PGT 2009
Gas LGN
Eficiencia, ) Riqueza Recuperacion
procesado producido
% ) Gal/MPC Gal/MPC
MMSCFD bbl/dia
Promedio
92.23 27.29 1,097 1.84 1.70
anual
Maximo 96.64 39.94 1,585 2.02 1.86
Minimo 83.03 14.62 620 1.65 1.49

Fuente: Reporte de Operacion - GMP (Afio 2009)
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Como se puede ver, en el primer aio de operacion la eficiencia de recuperacion
promedio anual fue de 92.23%, alcanzando de esta manera la maxima eficiencia
calculada en el disefio, pero, la operacién no se mantenia estable ya que el rango en
el que se movia la eficiencia era muy amplio, como minimo 83.03% hasta un maximo
de 96.64%, es decir, la operacion presentaba caidas y subidas que no hacian posible
mantener la eficiencia de 92% que se requeria.

Es por ello que se buscaron alternativas para estabilizar la operacion y obtener
92% constantes y, luego de haberlo alcanzado, mejorar tanto la cantidad como la

calidad de los productos obtenidos con fines de optimizar el proceso.

PROBLEMAS OPERATIVOS

Se describe a continuacion los problemas operativos que se presentaron al inicio

de la operacion y que hicieron necesaria la busqueda de alternativas de mejora:

1. Inestabilidad de la operacién.
2. Composicién inadecuada de MEG en el Glicol Pobre.
3. Acumulacion de glicol en equipos.

4. Llamas pulsantes y apagado de los quemadores de gas del Horno.

Al identificar estos problemas operativos que hacian variable la eficiencia de
recuperacion que se obtenia diariamente, se comenzé a trabajar en las condiciones
de operacion, que para ese entonces estaban basadas en el disefio.

En conclusién, los problemas operativos se resolvieron con el ajuste de las
variables de operacién. Los resultados de estos ajustes, que se muestran en la

eficiencia de recuperacion de LGN, se obtuvieron a partir del 2010.
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OPTIMIZACION DE LA EFICIENCIA

El ajuste de las variables de operacion no sélo hizo posible resolver los problemas
operativos presentados en la Planta, ademas de ello, estabilizé la operacion haciendo
posible elevar la eficiencia de recuperacion de LGN por encima de 94% hasta llegar a

96%, consiguiendo optimizar el proceso.

INDICADORES DE LOS RESULTADOS DE LA OPTMIZACION

Los indicadores de los resultados de la optimizacion son los siguientes:

1. Analisis de la composicion del gas residual, mediante cromatografia de
gas en linea.

2. Analisis de la composicion del glicol pobre y rico, mediante laboratorio.

3. Consumo mensual de MEG.

4. Calculo de la Eficiencia de Recuperacion de LGN.

Estos indicadores con sus respectivas tablas de resultado se mostraran con mas

detalle en el capitulo VII (Pruebas y Resultados de los Sistemas Optimizados).

HISTORICO DE LA EFICIENCIA 2010 - 2011

El efecto en la eficiencia de recuperacion de LGN luego de los ajustes en las
condiciones de operacion del proceso se pudo apreciar recién en el afio 2010, esto
debido a que los ajustes se realizaron de forma gradual con el fin de analizar la

respuesta de los equipos a estos cambios.



(24]

Las tablas a continuacion, muestran el promedio anual de la eficiencia para el

afno 2010 y los primeros 4 meses del 2011 relacionado con el gas procesado, LGN

producido, riqueza del gas y recuperacion de LGN.

TABLA N° 8 — Produccién PGT 2010

Produccién PGT 2010

o ] Gas LGN ) y
Eficiencia, ) Riqueza Recuperacion
procesado producido
% Gal/MPC Gal/MPC
MMSCFD bbl/dia
Promedio
92.96 30.15 1,194 1.79 1.67
anual
Méaximo 95.48 38.40 1,506 2.02 1.85
Minimo 90.01 15.93 628 1.62 1.53

Fuente: Reporte de Operacion - GMP (Afio 2010)

Se puede apreciar el aumento de la eficiencia de recuperacion de LGN para el

afno 2010, ademas, se logro la estabilidad de la operacion con una eficiencia

mantenida en 92.96% y con un rango de variacion corto, es decir, la eficiencia

maxima y minima en este ano no fue muy variable y se mantuvo cerca del valor

promedio.
TABLA N° 9 — Produccion PGT 2011
Produccion PGT 2011
Gas LGN
Eficiencia, ) Riqueza Recuperacion
procesado producido
% i Gal/MPC Gal/MPC
MMSCFD bbl/dia
Promedio
95.37 30.53 1,269 1.82 1.73
anual
Maximo 96.61 38.66 1,630 1.98 1.88
Minimo 92.07 14.64 634 1.75 1.65

Fuente: Reporte de Operacion GMP (Afio 2011)
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Para el afio 2011, en los 04 primeros meses se ha conseguido una eficiencia
promedio de 95.37%, con un rango de variacién entre el maximo y el minimo de
4.54%. Como ya se mencioné este valor se consigue tras lograr la estabilidad de la

operacién que permitié optimizar el proceso.

UNIDADES DE MEDIDA

En el presente Informe, se emplearan las unidades de medida inglesas para

todas las variables a medir.

La siguiente tabla detalla los parametros con sus respectivas unidades:

TABLA N° 10 — Unidades de medida de variables

Variable Unidades
Temperatura °F
Presion psia, psig
Peso (masico) Ib
Volumen liquido >, bbl, US gal

Volumen gaseoso

ft’ (estandar)

Flujo de liquido

f'/s, bbllh, GPM,
Ib/h

Flujo de gas ft’/s, MMSCFD
Flujo de vapor Ib/h

Calor BTU

Potencia Btu/h, HP
Coeficiente de transferencia de calor Btu/h*ft™* °F
Viscosidad cP, Ib/(ft*h)
Longitud ft, in

Diametro in

Velocidad ft/s
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Las bases de medicidon seran a condiciones estandar:

Presién Base: 14.696 psia

Temperatura Base: 60°F

Para el consumo de los servicios auxiliares se utilizaran las siguientes unidades:

TABLA N° 11 — Consumo de Servicios Auxiliares

Variable Unidades
Propano refrigerante $/gal
Mono etilenglicol $/gal
Therminol 55 $/gal
Agua recibida m’
Electricidad (Energia neta) kw
Gas Combustible MSCF




CAPITULO 1l

OBJETIVO
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lll. OBJETIVO

El objetivo de este Informe es detallar los problemas operativos presentados en
los primeros meses de operacion de la Planta de Procesamiento de Gas Natural
Parifias, las soluciones propuestas a los problemas encontrados y el ajuste
realizado a las variables de operacion que hicieron posible estabilizar el proceso y

optimizar la recuperacion de LGN.

El objetivo para el primer ano de operacion fue estabilizar la operacion para
mantener la eficiencia de recuperacion en el valor de 92%, segun el calculo de la
ingenieria de detalle. Luego de estabilizar la operacion, se buscaron alternativas
con el fin de elevar la eficiencia de recuperaciéon a un valor mayor de 92%, es

decir, optimizar la operacion.

Actualmente, la Planta de Procesamiento de Gas Natural Parifias ha alcanzado
una eficiencia de recuperacion de LGN superior a 94%, esta eficiencia se alcanza
luego de ajustes en las condiciones de operacién de los sistemas involucrados en

el proceso y manteniendo una operacion estable.



CAPITULO IV

CONCEPTOS PRELIMINARES
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IV. CONCEPTOS PRELIMINARES

4.1.

PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

Los procesos del gas natural buscan retirar o recuperar los
contaminantes y los hidrocarburos condensables (propano y mas pesados).
Los contaminantes como el CO,, H,S, agua, N,, etc., son retirados cuando
se encuentran presentes en cantidades que afectan a la etapa siguiente de
procesamiento.

El gas natural es procesado en plantas de separacién o recuperaciéon de
liqguidos del gas natural (LGN) con la finalidad de retirar los hidrocarburos
condensables debido a su mayor valor al ser comercializados como liquidos
en comparacion al valor de los mismos cuando permanecen en el gas
natural.

La composicion del gas tiene un impacto importante en la economia de
recuperacion de LGN vy la seleccion de la tecnologia de recuperacion.

En general un gas con una gran cantidad de hidrocarburos pesados
produce una mayor cantidad de productos y por lo tanto mayores ingresos
para las instalaciones de procesamiento de gas.

Un gas mas ligero generalmente requiere condiciones de procesamiento
mas severas (temperaturas mas bajas) para alcanzar altas eficiencias de
recuperacion.

Los principales usos del gas natural por sector productivo se detallan en

la siguiente tabla:
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TABLA N° 12 — Principales usos del gas natural por sector productivo

Sector Combustible que Aplicacion / Proceso
puede sustituir
- Carbon Fundicién de metales
- Fuel all Hornos de fusién
- Gas Licuado Secado
- Kerosene Industria del cemento
- LefAa Industria de alimentos
Generacioén de vapor
Industrial Tratamientos térmicos
Temple y recocido de metales
Cogeneracion
Camaras de combustion
Produccion petroquimicos
Sistema de calefaccién
- Carbon Centrales térmica
Generacion Eléctrica - Fueloll Cogeneracion eléctrica
- Carbon Aire acondicionado
- Gas licuado Coccidn / preparacion de
Comercial alimentos
Agua caliente
- Gas licuado Cocina
- Kerosene Calefaccion
Residencial - Lefa Agua caliente
Aire acondicionado
- Gasolina Buses
Transporte - Diesel Taxis
4.1.1. ETAPAS DEL PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

Las etapas principales del procesamiento del gas son:

Eliminacion de compuestos acidos (H,S 'y CO,)

La remocion del CO, se realiza para prevenir la corrosion en las

tuberias y para controlar el poder calorifico del gas natural, el cual se

reduce por la presencia de éste.
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En cuanto al H,S se debe realizar su remocién por ser toxico, es casi
dos veces mas toxico que el monodxido de carbono y en presencia de
agua causa la corrosioén en las tuberias de transporte.

Al gas con estos contaminantes se le denomina “amargo” o “gas
acido” y al proceso que permite la remociéon de estos se le conoce
generalmente como “endulzamiento”. Para remover estos
contaminantes generalmente se utiliza una solucidon de aminas, la

cual se encarga de absorber los gases acidos.

Deshidratacion o remocion de agua

Esta etapa es necesaria para prevenir la condensacién del vapor de
agua en las tuberias y evitar la formacién de hidratos.

Todo gas natural producido, asociado o no asociado, esta saturado
de vapor de agua, es decir, contiene la maxima cantidad posible de
agua en estado vapor.

El contenido de agua de saturacion en el gas es funciéon de la
presion, la temperatura, componentes y composicion del gas.

Cuanto menor es la presidon y mayor la temperatura sera mayor la
capacidad del gas de retener el agua en estado vapor.

Los gases que contienen hidrocarburos mas pesados tienen menor
tendencia a formar hidratos, mientras que los gases que contienen
altos porcentajes de contaminantes, presentan mayor tendencia a
formarlos debido a que el H,S y el CO, son mas solubles en agua

que la mayoria de los hidrocarburos.
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Remocién de Nitrégeno

La remocion de este contaminante se realiza para incrementar el
poder calorifico del gas. El resultado de la cromatografia del gas
natural es un indicador de la cantidad de nitrégeno presente.

La presencia de este gas inerte ocupa un volumen en el gas natural y
consume calor innecesariamente.

Se utilizan procesos criogénicos para separar el N, del gas natural.
Estos procesos son efectivos cuando la corriente de gas contiene

25% o mas de este contaminante.

Recuperacién o Separacion de LGN
En la actualidad, para los procesos de recuperacion de propano e
hidrocarburos mas pesados, se dispone de las siguientes

tecnologias:

» Refrigeracion Simple.
» Absorcion Simple.
» Absorcion Refrigerada.

» Separacion Criogénica.

Fraccionamiento de LGN

Se obtienen corrientes de propano, butanos y gasolina de bajo
octanaje o derivados obtenidos del fraccionamiento de ésta.

En ocasiones también resulta conveniente separar el iso-butano del

n-butano para usos muy especificos.
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4.1.2. SEPARACION DE LiQUIDOS DEL GAS NATURAL

A continuacion se describen los procesos existentes para la

separacion de propano e hidrocarburos mas pesados.

e Proceso de Refrigeracion Simple
El proceso de refrigeracion simple es bastante flexible en su
aplicacion a la separacion de LGN. El proceso puede ser usado para
recuperar propano y mas pesados con modestos niveles de
recuperacion. El nivel de recuperacion es una funcién de la presion
de gas de alimentacion, de la composicion del gas y la temperatura

en el chiller. El fluido refrigerante mas utilizado es el propano.

—
Gas Rico
- [ P Fraccionador
o |
Chiller de
propano
Separador
frio
Gas Seco

LGN
(C3+)

;

Fig. N° 1 — Proceso de Refrigeracién Simple
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e Proceso de Absorcion Simple

En este proceso los LGN se retiran mediante contacto del gas
natural en contracorriente con un aceite absorbente (hidrocarburo de
alto peso molecular) enfriado con agua. Este aceite se pone en
contacto intimo con el gas natural, el cual absorbe los LGN en una
columna de absorcion, obteniéndose un aceite rico, el cual pasa a un
desorbedor para su regeneracién. El aceite pobre retorna al
absorbedor y los LGN se envian a la Planta de Fraccionamiento.

Este proceso trabaja a condiciones ambientales. Tiene baja eficiencia

de recuperacion de LGN.

Gas
Seco

-

LGN

——  100°F
|

Absorbedor
Desorbedor

Enfriador

gj' Cun ayud

Acete
Rico

Aceite Pobre

Fig. N° 2 — Proceso de Absorciéon Simple
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Proceso de Absorcion Refrigerada

En este proceso los LGN se retiran mediante contacto del gas y el
aceite de absorcidon en contracorriente en una torre donde el aceite
ingresa por el tope y el gas por el fondo. El aceite utilizado para este
proceso generalmente es un hidrocarburo liquido o mezcla de
hidrocarburos con peso molecular que fluctua de 100 a 180.

La eficiencia de la absorciéon depende, entre otros factores, de la
presion y temperatura de operacion del sistema, de las cantidades
relativas del gas y aceite de absorcion y, de la calidad del contacto
promovido entre el gas y el liquido.

La refrigeracién de las corrientes se obtiene a través de un fluido
auxiliar, generalmente propano. Los hidrocarburos absorbidos en el
aceite son posteriormente separados por la accion del calor en una
columna de regeneracion o desorbedor. El aceite pobre retorna al

absorbedor y los LGN se envian a la Planta de Fraccionamiento.

Proceso de Separacién Criogénica

Estos procesos de recuperacion se basan en el enfriamiento a baja
temperatura mediante la expansion de la corriente de gas natural con
la finalidad de maximizar la recuperacion de LGN. Generalmente las
temperaturas alcanzadas en estos procesos varian en el rango de -
80°F a -180°F, dependiendo de las condiciones de presion y riqueza
del gas de entrada. La expansion se logra a través de dos medios:

utilizando una turbina de expansion y/o una valvula de expansion.
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Los procesos que emplean una turbina de expansién se denominan
procesos de turbo expansion. Estos procesos pueden emplear, o no,
un ciclo de refrigeracion previo a la turbo expansion, asi como
valvulas de expansion para enfriar las corrientes de liquidos en el
proceso.

Es caracteristico de estos procesos utilizar la energia motriz
generada en la turbina de expansidon en un compresor del gas
residual del proceso.

Los procesos en los que se emplea valvula de expansion se
denominan procesos Joule Thomson, debido al efecto que ocurre a
través de las valvulas al expandirse en una corriente liquida. Estos
procesos siempre emplean un ciclo de refrigeracion.

Las corrientes luego de ser expandidas pasan a una columna de
destilacion para separar los C,+ 6 C;+ del gas.

En la actualidad existen varios procesos criogénicos disefiados para
aumentar la eficiencia de recuperacion de propano, a continuacion se

mencionan algunos de ellos:

» Proceso de reflujo con gas residual.
» Proceso de Turbo — expansion con dos torres.

» Proceso Delpro.

En la siguiente tabla se muestra el nivel de recuperacion de las

tecnologias de separacion de LGN.
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Tabla N° 13 — Nivel de Recuperacion de las Tecnologias de

Separacion
ngl:op;(e;raacr:gn Absorcién | Refrigeracién | Absorcién %?Poargﬁ:‘gg
(%g) Refrigerada Simple Simple g

0-30 No adecuado Buena Buena Ineficiente

30-80 Eficiente No se alcanza | No se alcanza | Neficiente

80— 95 Eficiente No se alcanza | No se alcanza Eficiente
Sistema de

95< Eficiente No se alcanza | No se alcanza dos torres

4.1.3. PROCESO DE ABSORCION REFRIGERADA

Este proceso permite altas recuperaciones de propano (>95%).

El proceso de absorcion para la recuperacion de los componentes
pesados del gas se produce a través de una absorcion fisica
promovida por el contacto del gas con un aceite de absorcion. El
mecanismo de este proceso es la diferencia entre la presion de vapor
de los componentes en el aceite y su presion parcial en el gas. Como
la primera es menor que la segunda, ocurre una transferencia de
masa del gas hacia el aceite, con liberacion de energia y
consecuente aumento de temperatura. Este principio se aplica a
todos los hidrocarburos; sin embargo, en una segunda etapa, cuando
la presion es reducida los componentes livianos son liberados del
aceite quedando retenidos sélo los hidrocarburos pesados.

El contacto entre el aceite de absorcion y el gas ocurre en contra

corriente en una torre donde el aceite ingresa por el tope y el gas por

el fondo. El aceite utilizado generalmente es un hidrocarburo liquido
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0 mezcla de hidrocarburos, con peso molecular entre 100 a 180,
dependiendo de la temperatura de absorcion.

La eficiencia de la absorciéon depende, entre otros factores, de la
presion y temperatura de operacion del sistema, de las cantidades
relativas del gas y aceite de absorcién y de la calidad del contacto
promovido entre el gas y el liquido. Las condiciones de operacion
mas comunes en un absorbedor son de 400 a 1,000 psig y
temperaturas que varian desde la ambiental hasta -40°F.

La refrigeracion es obtenida a través de un fluido auxiliar,
generalmente propano.

En la Planta de Gas Parifias, en vez de aceite se utiliza como fluido
de absorcion el solvente obtenido del fraccionamiento del LGN, que
es una mezcla de Cs+ (hidrocarburos aciclicos saturados).

Se denomina solvente rico al solvente de absorciéon saturado de
hidrocarburos y solvente pobre al exento de estos componentes.

El gas de alimentacion pasa por un tren de enfriamiento y es
alimentado por el fondo de la columna absorbedora, por el tope de la
columna entra el solvente pobre como Cs+, la temperatura del tope
del absorbedor se mantiene a -4°F, los liquidos del gas absorbidos
en el solvente rico que salen por el fondo del absorbedor son
fraccionados en la columna regeneradora del solvente.

El propano y butanos del gas son separados por el tope del
regenerador y el solvente pobre es obtenido por el fondo, después de
la recuperacion de calor el solvente pobre es pre saturado con gases
del tope del absorbedor. El solvente enfriado con el refrigerante fluye
al tope del absorbedor.

Las recuperaciones comunmente obtenidas con este proceso son:
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Etano: max. 50% molar
Propano: 90 / 95 % molar

Butano y mas pesados: 100% molar

El proceso de absorcion refrigerada utiliza la refrigeracion como
complemento auxiliar para obtener mayores recuperaciones, siendo
el solvente de absorcion el agente fundamental en la recuperacion de
los hidrocarburos liquidos. Su aplicacion tipica es en la recuperacion
de propano y mas pesados, teniendo siempre una recuperacidon
incidental de etano. Como las inversiones y los costos de operacion
de la absorcion refrigerada estan directamente relacionados con el
volumen de circulacion de solvente de absorcion, este tipo de
proceso deja de ser interesante cuando se desean recuperaciones
de etano mas elevadas porque se requieren mayores volumenes de
circulacion de solvente de absorcion. La gran ventaja de este
proceso es el mantenimiento de la presion del gas de entrada, no
requiriendo la re compresién del gas residual.

En la siguiente figura se muestra un esquema de este proceso.
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Chiller
de propano
Condensadaor
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Gas
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Separador
trifasico Solvente
pobre
Fig. N° 3 — Proceso de Absorcidn Refrigerada
4.1.4. FRACCIONAMIENTO DE LiQUIDOS DEL GAS NATURAL

El fraccionamiento de los liquidos del gas natural consiste en la

obtencion de los productos comerciales, empleando columnas de

destilacion o fraccionami

ento.

El ndmero de columnas de fraccionamiento, en un arreglo de

columnas, depende del numero de productos que se desean obtener

a partir de los LGN. La corriente de LGN de alimentacion esta

compuesta de propano e hidrocarburos mas pesados (Cs+).

El fraccionamiento es una operacion que se utiliza para separar uno

0 mas componentes de una mezcla de hidrocarburos que tienen

distintos puntos de ebullicibn. La clave de la separacion es la

diferencia de temperaturas entre el fondo y el tope del fraccionador.
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Columna de Fraccionamiento

En la columna de fraccionamiento la alimentacion ingresa a la
columna por un determinado plato.

El vapor que se eleva en la seccion arriba de la alimentacion
(lamada la seccidon de rectificacién) se pone en contacto con el
liquido, el cual absorbera los componentes menos volatiles hacia el
fondo de la columna.

Este liquido se obtiene condensando el vapor que sale por la parte
superior, enriquecido con los componentes mas volatiles.

El liquido devuelto en la parte superior de la torre se llama reflujo y el
producto de tope que se retira es el destilado, que puede ser vapor o
liquido, enriquecido con el componente mas volatil.

En la seccién de stripping o despojamiento, los vapores de
hidrocarburos que se produce en el fondo por el rehervidor arrastran
los componentes mas volatiles de la corriente liquida hacia el tope de
la columna.

El liquido enriquecido con el componente menos volatil, es el

producto de fondos.

En la siguiente figura se muestra una columna de fraccionamiento.
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Fig. N° 4 — Columna de Fraccionamiento

e Variables de Operacion
Operar una columna de fraccionamiento considera controlar las
siguientes variables: presién, temperatura y flujos, todas ellas
integramente relacionadas, de manera que la modificacion de una de

ellas afecta a las otras.
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» Presion y Temperatura

La presion de operacion depende del componente que se desea
separar y la temperatura del medio de enfriamiento.

Los medios de enfriamiento tipicamente usados son aire, agua
y/o un refrigerante. El enfriamiento con aire permite obtener
temperaturas de proceso entre 115° a 125°F. El enfriamiento
con agua permite obtener temperaturas entre 95°F a 125°F v, el
enfriamiento con propano permite alcanzar temperaturas de

proceso mucho menores a 95°F.

» Tipo de Condensador
La seleccion de un condensador parcial o total se fija de acuerdo
a la disposicion del producto. Un condensador total se utiliza
para obtener un producto liquido y un condensador parcial para
obtener un producto en fase vapor.
Si se utiliza un condensador parcial luego el producto se puede
enfriar y/o comprimir para obtener un producto liquido, en
algunos casos puede resultar econémico, considerando que el
costo de un condensador parcial es menor que un condensador
total.
Finalmente antes de decidir qué tipo de condensador usar se
debe realizar una comparacién econémica y confiable para cada
tipo de condensador para una relacion de reflujo y presion de
operacion dada.
Existen algunos casos en que el liquido condensado no se
devuelve por completo a la columna como reflujo y parte de este

liquido se envia a otro equipo de proceso. La eleccién de este
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tipo de configuracion dependera del medio de enfriamiento y la

secuencia de operacion del proceso.

» Relacion de Reflujo y Numero de Etapas
La relacién de reflujo se puede definir como el cociente entre el
flujo molar de reflujo y el flujo molar del producto de tope o

destilado.

El calor que entrega el reboiler a la columna esta en funcién de
la relacion de reflujo.

Para un numero de etapas pequefias habra una relacién de
reflujo grande y para una relacién de reflujo pequefia se tendra

un numero de etapas grande.

e Tipos de Columnas de Fraccionamiento
El numero y tipo de columnas de fraccionamiento dependen del
numero de productos que se puede obtener en base a la
composicion de la corriente del gas o liquido de alimentacion.

Tipicamente se utilizan los siguientes tipos de columnas:

» Demetanizadora: en esta columna se obtiene por el tope una
corriente rica en metano y por el fondo etano y mas pesado.

» Deetanizadora: se obtiene por el tope una corriente rica en etano
por el fondo propano y mas pesados.

» Depropanizadora: se obtiene por el tope una corriente rica en

propano y por el fondo una corriente de butano y mas pesados.
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» Debutanizadora: se obtiene por el tope una corriente rica en

butano y por el fondo pentano y mas pesados.

4.1.5. DERIVADOS DEL GAS NATURAL

Los derivados que se pueden obtener del gas natural dependen
principalmente de la composicion que tiene el gas natural, asi

tenemos:

e Gas Seco
Es un gas rico en metano, puede utilizarse como combustible o como
insumo para obtener otros productos. En algunos casos, el gas seco
también contiene etano.
Como combustible su uso mas generalizado es en Centrales
Térmicas generadoras de electricidad. También se utiliza como
combustible en el sector industrial, comercial y doméstico.
El gas seco para uso vehicular se conoce como gas natural
comprimido (GNC) o gas natural vehicular (GNV).
Considerando las propiedades del gas natural, las ventajas mas

importantes en cuanto a su uso son las siguientes:

» Es un combustible relativamente barato.

» Presenta una combustion completa y limpia.

» Seguridad en la operacion, debido a que en caso de fugas, al ser
mas ligero que el aire, se disipa rapidamente en la atmédsfera.

Unicamente, se requiere buena ventilacion.
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» Promueve una mayor eficiencia térmica en plantas de ciclo

combinado para generacion de electricidad.

Liquidos del Gas Natural (LGN)

Los Liquidos del Gas Natural (LGN) son una fraccion del gas natural
proveniente de los campos que son recuperados como liquidos en
los separadores, instalaciones de campo o plantas de procesamiento
de gas. Los LGN son constituidos por propano e hidrocarburos mas
pesados y pequefias cantidades de etano.

Los LGN son fraccionados en diferentes productos de uso comercial.

Propano

Gas incoloro e inodoro, utilizado como combustible industrial y
doméstico.

Se emplea también como combustible para motores, como
refrigerante, como disolvente a baja temperatura.

En la industria petroquimica el propano se utiliza para la obtencion
del propeno y etileno, materia prima para la obtencion de plasticos,

fibras, resinas, etc.

Butanos

La mezcla de iso-butano y normal-butano es conocida como butano
comercial.

La separacion de los dos butanos, cuando es necesaria, se hace por

destilacion y, necesita gran reflujo.
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El iso-butano se utiliza como solvente en la polimerizacién del
polietileno para la obtencion de plasticos, como materia prima para la
obtencion de fibras y resinas; como refrigerante y en la fabricacion de
aerosoles.

La reaccion industrial mas importante del iso-butano es la
condensacion con alquenos, llamada alquilacién, la cual produce
compuestos con un elevado indice de octano.

Se usa como componente en mezclas de gas de calibracion para

sistemas de monitoreo ambiental.

Gas Licuado de Petrdleo

El Gas Licuado de Petréleo (GLP) es una mezcla de porcentajes
variables de propano y butano, que se comercializa en forma
licuefactada.

Se utiliza principalmente como combustible doméstico. También es
empleado por diferentes tipos de industrias como combustibles en
hornos, secadores, calderas y en motores de combustién interna y en

turbinas de gas para generacion de energia eléctrica.

Condensados

Es una mezcla de hidrocarburos constituida por pentano y mas
pesados que permanecen en estado liquido a condiciones
atmosféricas y que se fracciona en combustibles tales como gasolina
natural o solventes Cs/Cs, kerosene y diesel, dependiendo de la

composicion que tengan los condensados.
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Gasolina Natural

Se obtiene a partir de los liquidos del gas natural, por su bajo
octanaje suele mezclarse con diferentes porcentajes de gasolinas
provenientes de procesos de polimerizaciéon, alquilacion,
isomerizacion, reformacién y desintegracién, para elevar su octanaje

y poder comercializarse.

Pentanos
Las mezclas de iso-pentano y normal-pentano se utilizan como

solvente y como aditivo de gasolinas.

Hexano

El n-hexano es un liquido muy volatil insoluble en agua y miscible
con la mayoria de solventes organicos.

Se utiliza como solvente de extraccion en la industria de alimentos y
en otros procesos industriales, como solvente en las reacciones de
polimerizacion, también se usa como disolvente, en la formulacién de

algunos productos: adhesivos, lacas, cementos y pinturas.
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4.2. CALCULO DE LA EFICIENCIA DE RECUPERACION DE LGN

El célculo de la eficiencia de recuperacién de LGN involucra varias

variables, las que se describen a continuacion:

e Gas procesado
Es el volumen del gas procesado y fiscalizado medido en MMSCFD
(millones de pies cubicos estandar diarios), medidos a condiciones

estandar: 14.7 psia y 60°F.

e LGN producido
Los liquidos de gas natural recuperados durante el proceso como GLP y

HAS se miden en barriles (bbl).

e Riqueza del Gas Natural Asociado
La rigueza de un gas se define como la cantidad de hidrocarburos
(propano y mas pesados) que se pueden recuperar de un volumen dado
de gas, expresado en galones por mil pies cubicos estandar de gas

(gal/MSCF), medidos a condiciones estandar: 14.7 psia y 60°F.

e Recuperacion de LGN
Es la cantidad de liquidos que se recupera de la corriente de gas natural
procesado, expresado en galones por mil pies cubicos estandar de gas

(gal/MSCF). Se calcula de la siguiente manera:
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[LGN (bbl) x 42)]
[Gas Pr ocesado (MMSCFD ) x 1000 |

Re cuperacion LGN (gal / MSCF ) =

e Eficiencia de Recuperacion de LGN
Este valor es el indicador de cuan eficiente esta siendo el proceso y
muestra la recuperacion en porcentaje de los LGN de la corriente del
gas procesado.
Este calculo relaciona LGN producidos, Gas procesado y Riqueza del
Gas Natural.

Se calcula de la siguiente manera:

[LGN (bbl)x 42]

Eficiencia % = _
[Gas Pr ocesado (MMSCF )x1000 x Riqueza (gal / MSCF )]
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4.3. TECNOLOGIA UTILIZADA PARA EVITAR LA FORMACION DE HIDRATOS

UTILIZANDO GLICOL.

Todo gas natural asociado o no asociado esta saturado con vapor de agua a
una determinada presion, temperatura y composicién del gas.

El vapor de agua que se condensa puede causar una obstruccion o
taponamiento en las tuberias y equipos debido a la formacion de hidratos.
Para evitar la formaciéon de hidratos tanto en la fase de produccion asi como
en el procesamiento de gas natural se encuentran varias tecnologias
disponibles, dentro de las mas usadas tenemos: Inhibicion de Hidratos,

Deshidratacion por Absorcién y Deshidratacion por Adsorcion.

4.3.1. HIDRATOS EN SISTEMAS DE GAS NATURAL

Un hidrato es una combinacion fisica de agua con otras pequefias
moléculas de hidrocarburos y gases como nitrogeno, H,S y CO, que
forman un sdlido, el cual tiene la apariencia del hielo, pero posee una
estructura molecular diferente a este.

En la siguiente figura se muestra la apariencia fisica de un hidrato.

Fig. N° 5 — Hidrato.
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Las moléculas mas pequefias como metano, etano, CO, y H,S
forman hidratos de Estructura .

Las moléculas mas grandes como propano, iso-butano y n-butano
forman hidratos de Estructura Il.

Los n-alcanos mas grandes que el n-butano no forman hidratos.
Algunos iso-alcanos y ciclo alcanos mas grandes que el pentano
forman hidratos Estructura H.

El tipo de estructura no afecta la apariencia, ni las propiedades del
hidrato, sin embargo tiene un efecto en la presion y temperatura a la
cual se forman los hidratos. Un gas natural que contiene propano y
butanos formara hidratos a mas altas temperaturas en comparacion
con un gas que no los contiene.

Los principales factores que afectan la formacién de hidratos son:

» El punto de rocio del agua en el gas natural o los liquidos del gas
natural.

» Temperatura, presion y composicion.

Como sabemos, el punto de rocio es la temperatura a la cual el vapor
comienza a condensar a una determinada presion.

La temperatura de operacion del gas o de los liquidos en el sistema
debe estar por encima del punto de rocio del agua para garantizar
que no se formen hidratos.

Un incremento de presion y/o una disminucién en la temperatura

favorecera la formacion de hidratos.
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La composicion del gas o liquidos influye en la temperatura de
formacién de hidratos, en el caso de los contaminantes, como el H,S
en el gas natural, aumentan la temperatura de formacion del hidrato
a una presion dada; y el CO; reduce ligeramente la temperatura de

formacion del hidrato a una presién dada.

CONTENIDO DE AGUA EN EL GAS Y TEMPERATURA DE

FORMACION DE HIDRATOS

Se puede obtener graficamente el contenido de agua en la corriente
de gas natural conociendo la Presién y la Temperatura operativa a la
cual se encuentra.

Con el mismo grafico se puede tener una idea aproximada de la
temperatura de formacion de hidratos.

El céalculo del contenido de agua se puede efectuar también en forma
analitica.

La siguiente figura es un ejemplo de una correlacion que ha sido muy
utilizada por muchos afios en el disefio de deshidratadores de gas
natural dulce. Este grafico fue publicado en 1958 y se baso en datos
experimentales disponibles en ese tiempo.

La linea de formacion de hidratos es aproximada y no deberia ser

utilizado para predecir las condiciones de formacion del hidrato.
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Fig. N° 6 — Contenido de vapor de agua en el Gas Natural

Fuente: GPSA Engineering Data Book.
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Como ejemplo, se desea calcular la cantidad de agua para una
corriente de gas natural a las siguientes condiciones a la entrada de
la Planta de Procesamiento de Gas Natural Parifias de Grafa vy

Montero Petrolera S.A.:

» Gas asociado = 40.27 MMSCFD
» Presion de entrada = 300 psig = 314.7 psia

» Temperatura de entrada = 125°F

De la Fig. N° 6,

» Agua a la entrada = 310 Ib/MMSCFD

» Cantidad de agua en 40.27 MMSCFD = 12,483.7 Ib

Por tanto, el disefio del Sistema de Inhibicion de Hidratos con MEG
debe contemplar el calculo de los flujos adecuados de inyeccién de
glicol pobre a los equipos de proceso para condensar la maxima
cantidad de agua en la solucién acuosa glicol — agua y, evitar asi que

el remanente de agua se quede en el proceso.

Para conocer la temperatura a la cual se formarian los hidratos en
una corriente de gas a ciertas condiciones de presion y temperatura
de ingreso a la Planta, se puede usar el mismo gréfico (Fig. N° 6).

Con los datos de presion y temperatura del gas de ingreso, se
desciende por la linea de presion hasta llegar a la linea de formacion

de hidratos, al bajar hasta el eje de temperatura, se puede conocer la
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temperatura aproximada a la cual se espera que se formen los

hidratos.

Para el mismo ejemplo anterior, se pide estimar la temperatura de
formacion de hidratos.

En la Fig. N° 6, descendemos por la linea de 315 psia hasta la linea
de formacion de hidratos, verificamos luego que la temperatura que

le corresponde es aproximadamente 50°F.

En conclusién, para esta corriente de gas natural que ingresa a la
Planta a 300 psig y 125°F, se tiene un contenido de agua de

12,483.7 Ib y una temperatura de formacion de hidratos de 50°F.

DISECANTES UTILIZADOS PARA EVITAR LA FORMACION DE

HIDRATOS

Para evitar la formacion de hidratos se utilizan liquidos y sdlidos
disecantes.

Los liquidos disecantes comunmente utilizados son el metanol o los
glicoles (etilenglicol (EG), dietilenglicol (DEG), trietilenglicol (TEG)).
Un liquido disecante se puede inyectar directamente en los pozos de
produccién, en las lineas de transporte y puntos donde se somete a
las corrientes de proceso a refrigeracién en la llamada Inhibicién de
Hidratos o puede ponerse en contacto directo con el gas natural en

una torre en el proceso llamado Deshidratacion por Absorcion.
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Para evitar la formacién de hidratos también se utilizan soélidos
disecantes como: silica gel, alimina y tamices moleculares, pues
estos cuentan con caracteristicas fisicas para adsorber el agua del
gas natural y de los LGN. Estos solidos se ponen en contacto directo

con el gas en una 0 mas torres y se regeneran a altas temperaturas.

En aplicaciones donde se requieren puntos de rocio de agua
menores de -22°F, la tecnologia de deshidratacion por glicoles no es
suficiente para retirar el contenido de agua necesario. Para estos
casos, se utilizan los tamices moleculares.

La tecnologia de deshidratacion por tamices moleculares basa su
principio de operacién en la adsorcidon del agua sobre la superficie
porosa del tamiz.

Los tamices se alojan en recipientes cilindricos por donde circula en
forma ascendente el gas humedo, saliendo el gas seco por el tope de
los mismos. La humedad se va adsorbiendo hasta que los tamices se
saturan. En ese momento, se suspende el proceso de deshidratacion
para dar lugar a la regeneracion del lecho. Para ello, se calienta en
un horno una fraccién de la corriente de salida de gas seco y se
circula por el lecho. Este gas caliente retira la humedad de los poros

del tamiz dejandolo apto para adsorber nuevamente.

PROPIEDADES FiSICAS DE LOS LIQUIDOS DISECANTES

En el siguiente cuadro se muestran las propiedades fisicas de los

disecantes mas utilizados.



(59]

Tabla N° 14 — Propiedades Fisicas de los Liquidos Disecantes

R
Formula CHeO; | CuHigOs | CeHuo, | CHOH
Peso Molecular 62.1 106.1 150.2 32.04
Punto de Ebullicion @ 760 mmHg, °F 387.1 472.6 545.9 148.1
Presion de Vapor @ 77°F 0.12 <0.01 <0.01 120
Densidad @ 77°F, g/cm® 1.110 1113 1119 0.790
Punto de Congelamiento, °F 8 17 19 -144
Viscosidad en centipoise @ 77°F 16.5 28.2 37.3 0.52
Temperatura de descomposicion (*) @ 1 atm, °F 329 328 404

Punto de Inflamacion, °F 240 255 350 53.6

Notas:

1. (*) Los glicoles se descomponen a temperaturas por debajo de su punto de ebullicion.

2. Estas propiedades son resultados de laboratorio del andlisis de los componentes en estado puro.

Fuente: Engineering Data Book

Del analisis de este cuadro, se puede decir que a medida que

aumenta el peso molecular del glicol, aumenta su tendencia de

congelamiento y su viscosidad, pero se reducen las pérdidas por

vaporizacion del glicol en su regeneracion.

El metanol, EG y DEG se utilizan comunmente en la inhibicion de

hidratos.

En inyecciones continuas a condiciones no criogénicas uno de los

glicoles ofrece una ventaja econdmica en comparacion a los

sistemas de inyeccion con regeneracion de metanol.

Por debajo de -40°F es preferible utilizar metanol porque la

viscosidad del glicol dificulta la operacion.
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El glicol mas popular es el mono etilenglicol por su bajo costo, baja
viscosidad y baja solubilidad en hidrocarburos liquidos. Ademas, el
EG, por tener un punto de congelamiento menor al DEG, puede ser
utilizado a menores temperaturas; sin embargo, es importante
mencionar que las pérdidas por vaporizacion del EG son mayores a
las del DEG.

Finalmente, la eleccion del glicol dependera de las condiciones de
operacion y de una evaluacién economica.

El TEG normalmente no es utilizado para inhibir hidratos debido a su
mayor tendencia al congelamiento, ademas de promover un contacto
muy pobre con el gas en las tuberias por causa de su elevada
viscosidad a bajas temperaturas.

El TEG es el glicol que generalmente se utiliza en los sistemas de

deshidratacién por absorcion.

INHIBICION DE HIDRATOS CON MEG

La inhibicién utiliza la inyeccién de uno de los glicoles en una
corriente de proceso donde esta pueda combinarse con el agua libre
o condensada y disminuir la temperatura de formacion del hidrato a
una presioén dada.

Los glicoles se utilizan para una depresion en el punto de rocio del
gas natural de 60 a 120°F.

La inyeccion de glicol en la corriente de gas natural depende de la
temperatura de formacion de hidratos y de la cantidad de agua

presente en el gas.



(61]

Para la inhibicion se utiliza mono etilenglicol (MEG), también se usa
Metanol pero su recuperacion no es practica.

El MEG se prefiere porque puede ser regenerado con bajo consumo
de energia y con una minima pérdida por evaporacion.

Para ser efectiva la inhibicién, el glicol debe ser inyectado antes de
que el gas natural sea enfriado a su temperatura de formacion de
hidrato.

Las razones para seleccionar el MEG son:

A\

Alta higroscopicidad

No se solidifica en soluciones concentradas

No es corrosivo

No forma precipitados con componentes del gas
Se regenera facilmente

Es inmiscible en hidrocarburos liquidos

vV Vv VY V V VY

Es estable en presencia de H,S y de CO,

Para una mejor comprension, glicol pobre se denomina a la solucion
acuosa de MEG y agua (en bajo porcentaje) antes de ser inyectado a
la corriente de gas. El glicol rico es la soluciéon acuosa de MEG y
agua (en alto porcentaje) luego de la inhibicion de hidratos que

regresa al regenerador.

Descripcion del Proceso
En las Plantas de Gas Natural con Sistema de Refrigeracion, el glicol
pobre se inyecta antes de que el gas natural ingrese a los tubos de

los intercambiadores gas/gas y chillers.
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El glicol pobre pasa a través de una o varias boquillas aspersoras
(spray nozzles) sobre la placa porta tubos (tubesheet) de los
intercambiadores gas/gas y chillers, con la finalidad de lograr un
buen contacto con el gas natural en cada uno de los tubos. El glicol
pobre se mezcla con el vapor de agua que se condensa en los tubos,
evitando de este modo la formacién de los hidratos.

Luego, la corriente que sale del chiller se envia a un separador
trifasico donde se separa el gas, los hidrocarburos liquidos y el glicol
rico (mezcla MEG y agua).

Luego, el glicol rico se precalienta con el glicol pobre que viene del
tanque acumulador. Antes de que el glicol rico ingrese a la columna
regeneradora pasa por un tanque flash para asegurar que el glicol
rico se separe de los hidrocarburos remanentes. Luego pasa por un
filtro, el cual permite retener las impurezas sélidas y remanente de

hidrocarburos arrastrados.

El glicol dentro de la columna regeneradora fluye en forma
descendente a través de los empaques y a su paso va condensando
los vapores de glicol mientras que el vapor de agua sale al exterior.
Las columnas de relleno a contracorriente, son equipos cilindricos
que contienen en su interior un relleno (empaque) cuyo objetivo es
maximizar el area de contacto entre el vapor y el liquido. Los
empaques se utilizan generalmente en destilaciones donde son
imprescindibles las bajas caidas de presion, en medios corrosivos,
con liquidos que forman espuma, etc.

Existen diferentes tipos de empaques, al azar y estructurados.
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Los empaques al azar son los mas comunes y estan hechos de
diferentes materiales: ceramica, metales y plasticos.

La eleccion del material dependera de la naturaleza  del fluido y la
temperatura de operacion. En la figura N° 7 se muestran algunos de

ellos.

Anillos Pall

Silla Intalox

(509

7]

Silla Berl ) Anillo Lessing Anillo de Particion
Anillo con forma

helicoidal

Fig. N° 7 — Diferentes tipos de empaques al azar.

Finalmente el glicol rico llega al reboiler donde alcanza la
temperatura requerida para lograr la concentracion deseada del glicol
pobre, la cual es funciéon de las condiciones de disefio del sistema.

El reboiler en su interior tiene un vertedero, de manera que el glicol
pobre cae por rebose al tanque acumulador que se encuentra
instalado debajo del reboiler, cerrandose de esta manera el circuito

del glicol.




(64]

El MEG se descompone a partir de los 320°F y se regenera a menos
de 284°F. Para evitar el congelamiento a muy baja temperatura, el
glicol pobre regenerado debe contener entre 15 — 25% de agua v,
para cada concentracidn le correspondera una temperatura de
operacioén en el reboiler.

Para evitar problemas de congelamiento en la operacion, la
temperatura minima del proceso no debe ser menor al punto de
congelamiento de la solucién de glicol pobre.

El punto de congelamiento (freezing point) varia de acuerdo a la

concentracion del MEG en la solucidn.

En la siguiente figura (Fig. N° 8) se muestra un sistema tipico de

inyeccion de glicol en un Proceso de Recuperacion de LGN con

Refrigeracion.
Interecambiador Chiller — » Vapor de Agua
Gas/ Gas
L3 4’@ﬁ Vapores de
Sepa.ra_dor Hidrocarburos
Refrigerante Trifasico
Regeneradora
S
N U
" Condensados VA m
Gas natural Y \ J%J
_— | Tanque
Glicol Ricae Flash Reboiler
Separador
de Entrada Intercambiador
G.Ricol G.Pobre gy
| 4.%,
Cond d
ondensados Filtro
Tanque
Acumulador
-
Gas Seco
[ e
Glicol Pobre
Bomba E

Fig. N° 8 — Sistema Tipico de Inyeccién de Glicol en un Proceso de

Recuperacion de LGN con Refrigeracion.
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Inyeccién de glicol

La inyeccion de glicol se efectia mediante un dispositivo llamado
atomizador, que es una tuberia recta de diametro pequefio (rango de
1/8” — 1/2”) que proyecta a través de la misma el liquido en forma de
niebla o llovizna fina, mejorando asi la inhibicién.

El punto de rocio del gas no solo depende de la temperatura del
separador frio, sino también de la cantidad y la concentracion del
glicol inyectado; proporcionando los voliumenes adecuados se logra
entre el glicol y el gas unas condiciones de equilibrio propicias para
reducir el punto de rocio del agua.

Para lograr ese equilibrio es importante tomar en cuenta dos

factores:

» La primera, es la flexibilidad que debe tener la bomba de
inyeccién de poder regular el caudal de glicol a ser inyectado,
debido a las continuas variaciones en el flujo de gas.

» El otro factor importante es la boquilla, en la cual se logra una
proporcion en la inyeccion especifica, el cual depende mucho de
la densidad, viscosidad y limpieza.

La experiencia ha demostrado que bajo esas condiciones

optimas, una llovizna fina, o niebla, sera muy beneficioso.

La boquilla y la capacidad de la bomba son importantes para obtener
una dispersion completa del glicol pobre en el caudal del gas. Debe
evitarse inyecciones grandes de glicol y debe establecerse

condiciones de equilibrio.
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Las boquillas deben proveer el angulo adecuado para que la
distribucion del glicol en los tubos del intercambiador sea uniforme y
se evite el goteo que produciria la acumulacién del glicol en los
tubos. La eficiencia de la inhibicion depende también de la
distribucion del glicol en los tubos del intercambiador.

Tener en cuenta que antes de cada boquilla el glicol debe filtrarse
para remover particulas de 5 uym o de mayor diametro. Este filtrado
minimiza el taponamiento de las boquillas, distorsion del patron de
flujo y erosién de las aberturas de la boquilla. El retro lavado ayuda a
mantener las boquillas trabajando libremente.

El flujo de inyeccién de glicol debe ser el adecuado para alcanzar un
adecuado patrén de atomizado de glicol.

La siguiente figura (Fig. N° 9), muestra el angulo adecuado para la

inyeccion de glicol en los tubos de un intercambiador de calor.

a4 T‘- = _: _E
S ] m— B - T L —
T R — N — T L e—
| | |
Flujo alto Flujo bajo Flujo normal

Fig. N° 9 — Patron de atomizado de glicol a diferentes tasas de inyeccion.

Las boquillas de atomizacion (spray nozzles) producen un patrén de
aspersion de cono hueco con una distribucion uniforme de las gotas

que asegura gran consistencia en el tamafio de las gotas.
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Fig. N° 10 — Boquilla de atomizacidn (spray nozzle).

4.3.6. IMPORTANCIA DE LA COMPOSICION DEL GLICOL POBRE

La composicién del glicol pobre mas que del glicol rico, define la
temperatura de congelamiento de la solucion acuosa de glicol por
encima de la cual se deberia trabajar siempre a fin de evitar
problemas de formacién de hidratos. Ademas, define la temperatura
que se debe mantener en el regenerador de glicol para alcanzar la

concentracion en peso adecuada de MEG en el glicol pobre.

4.3.6.1. PUNTO DE CONGELAMIENTO DE SOLUCIONES

ACUOSAS MEG - AGUA

El regenerador en un sistema de inyeccién de glicol se debe
operar para producir una solucion de glicol regenerado que
tenga un punto de congelamiento por debajo de la minima
temperatura encontrada en el sistema.

La siguiente figura muestra los puntos de congelamiento de

soluciones acuosas de glicol.
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Fig. N° 11 — Puntos de Congelamiento de Soluciones Acuosas de Glicol.

Fuente: GPSA Engineering Data Book.

De la Fig. N° 11, las soluciones de glicol con un % en peso
de MEG entre 80 — 95, tienen los siguientes puntos de

congelamiento.

Tabla N° 15 — Punto de Congelamiento de Soluciones Acuosas

% peso de MEG TCF
80 -50.0
85 -33.0
20 -17.0
95 -4.0




4.3.6.2.
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En un proceso de gas natural, se debe ajustar la
composicion de la solucion acuosa del glicol pobre de tal
manera que el punto de congelamiento se encuentre muy
por debajo de la temperatura mas baja alcanzada mediante
refrigeracion mecanica para evitar la formacion de hidratos

en la corriente de gas natural.

TEMPERATURA DEL REGENERADOR DE GLICOL

El ajuste de la composicion del glicol pobre se realiza en el
regenerador de glicol.

La temperatura del regenerador se calcula en el disefio de la
Planta, esta se basa en la composicion del glicol pobre que
se debe mantener de acuerdo con las temperaturas de
operacion de los equipos frios, también calculadas en el
disefo.

Por lo general, el glicol rico y glicol pobre tienen la siguiente
composicion basados en el % en peso de MEG de la

solucién acuosa.

Tabla N° 16 — Composicion del Glicol Rico y Glicol Pobre

Glicol Rico

% peso de MEG | 70 Peso de Agua

75- 80 25-20

Glicol Pobre

% peso de MEG | 70 Peso de Agua
15-10

85-90




[70]

La temperatura del regenerador deberia estar por debajo de
284°F para evitar que el glicol se pierda con el vapor de

agua al estar cerca de su temperatura de ebullicién.

4.3.6.3. CALCULO DEL PORCENTAJE EN PESO DE MEG EN LA

SOLUCION ACUOSA

El % en peso de MEG en soluciones acuosas de glicol se
calcula mediante la siguiente grafica (Fig. N° 12) que

relaciona la densidad relativa y la temperatura de la

solucion.
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Fig. N° 12 — Densidades de Soluciones Acuosas de Etilenglicol (MEG)

Fuente: GPSA Engineering Data Book.
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Para realizar el calculo del % en peso de MEG en una
solucién acuosa se debe disponer de los siguientes datos de

laboratorio:

» Temperatura de la muestra al momento del analisis en °F.
» Densidad relativa (gravedad especifica) de la muestra.
Realizado mediante el ASTM D 891-09 (Método de
prueba para la gravedad especifica, aparente, de
quimicos industriales liquidos — Método de Prueba A, por

medio de un hidrémetro).

Con estos datos se obtiene graficamente (Fig. N° 12) el
porcentaje en peso del mono etilenglicol (MEG) en la

solucién acuosa analizada.

4.3.7. CUIDADO DEL GLICOL

Problemas de corrosion y oxidacion ocurren generalmente cuando la
corriente de glicol se ensucia. Para obtener larga utilidad y evitar
problemas operativos con el MEG, es necesario reconocer dichos

inconvenientes.

e Oxidacion
El oxigeno entra al sistema por los recipientes que no estan

presurizados.
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El glicol se oxida rapidamente en presencia de oxigeno y forma
acidos corrosivos (formico, acético). Para prevenir la oxidacion, el
Separador Flash (recipiente con un alto tiempo de residencia de
glicol) posee un sistema de blanketing que mantiene al aire fuera del

sistema.

Descomposicion Térmica

Un calentamiento excesivo descompone al glicol formando productos
corrosivos (acidos organicos: formico, acético). En muchos procesos
de inhibicién de hidratos con MEG, se evita focalizar la transferencia
de calor para evitar sobrecalentamientos localizados. Pero, se debe
evitar una temperatura en el reboiler superior a la de descomposicion

(temperatura de descomposicion del MEG = 329°F).

Control del pH

El glicol puro tiene un pH aproximado de 7. Sin embargo, a medida
que el glicol es usado, el pH desciende y se vuelve acido y corrosivo
salvo que se usen neutralizadores o soluciones buffer.

Para que no se alteren las propiedades del MEG se recomienda
mantener su pH en un rango neutro comprendido entre 7.0 y 7.5.
Para garantizar esto es necesario controlar periédicamente el pH de
la solucion de MEG. Valores menores convierten en corrosiva a la
solucion y disminuyen la capacidad de absorcion de agua en el
glicol; y, valores mayores, pueden generar espuma y emulsion con
hidrocarburos originando excesivas pérdidas de glicol y en algunos

casos taponamiento de las boquillas de inyeccion de glicol.
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Es recomendable generar un procedimiento de monitoreo de la
calidad del glicol efectuando analisis quimicos del MEG circulante.
Las muestras tomadas para determinar inconvenientes deben ser
efectuadas en ambas corrientes de glicol, la rica y pobre en agua.
Los andlisis a efectuar deben incluir medicion de pH y la
concentracion de agua.

La corrosion es minimizada adicionando inhibidores de corrosion,
también llamados soluciones buffers como el MEA (mono etanol

amina) para mantener el pH de la solucién cercano a 7.0.

Hidrocarburos

Cuando dos liquidos inmiscibles se ponen en contacto pueden
formarse emulsiones o una suspension coloidal. En cualquiera de
estas mezclas, el liquido disperso (gasolina) forma gotas en el liquido
de fase continua (glicol).

Los hidrocarburos liquidos arrastrados con la corriente de entrada al
modulo, aumentan la formacion de espuma, degradacion y pérdida
del glicol. El filtro de carbén activado elimina efectivamente la
mayoria de los generadores de espuma al remover los hidrocarburos,

quimicos, ciertos aceites e impurezas del glicol.

Impurezas Soélidas
La acumulacion de particulas solidas genera problemas en las
bombas, valvulas, rellenos y otros lugares en el sistema de

circulacion. Ocurre generalmente cuando el pH del glicol es bajo.
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Una buena filtracién antes del regenerador (filtro de particulas con
cartuchos de 50um) y en la succion de las bombas (filtro con

cartucho de 630um) es la herramienta para evitar este problema.

Pérdidas de MEG

Las pérdidas de MEG ocurren en tres formas:

» Disolucion en hidrocarburos liquidos (gasolina natural y LGN).
» Vaporizacion y arrastre en el gas natural seco (GNS).

» Descomposicién y arrastre en la regeneracion.

Altas temperaturas en el regenerador originan el arrastre y pérdida
de glicol en el vapor de agua despojado.

La presencia de hidrocarburos en el reboiler del regenerador
flashean a condiciones normales de operacion originando el arrastre
y una gran pérdida de glicol en forma de vapor.

Las pérdidas de glicol puede ser el mayor problema operativo en
Plantas de deshidratacion. La contaminacion del glicol por
hidrocarburos, sélidos finamente divididos y agua salada pueden
promover espumas y consumo de glicol. En el caso de las unidades
de deshidratacion de gas natural, se considera aceptable una pérdida
de 1 Ib de glico/MMSCF de gas secado. En el caso de unidades de

inhibicion de hidratos usando glicol, las pérdidas son menores.

Para minimizar las pérdidas de MEG se debe evitar la llegada de
hidrocarburos al reboiler, regular el caudal de glicol pobre a las

necesidades del proceso, controlar la temperatura del reboiler hasta
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alcanzar la composicion de glicol pobre adecuada y mantener limpia
la solucién mediante el uso de filtros antes del regenerador y en la

succion de las bombas.

4.4. SISTEMA DE CALENTAMIENTO CON FLUIDO TERMICO

Un sistema de calentamiento con fluido térmico esta constituido

principalmente de:

e Horno
El Horno es el corazdn del sistema y requiere un cuidadoso disefio para
asegurar una larga vida del fluido térmico.
El Horno consta de una camara de combustién tipo caja o cilindrica, con
tubos verticales u horizontales, dispuestos a lo largo de las paredes de la
camara. Comunmente el fluido térmico pasa por los tubos y los gases de

combustién por el casco.

e Bombas y tuberias
Las bombas deben tener la capacidad y presion suficiente para que el fluido
circule a la velocidad requerida por el sistema. Para grandes flujos se
recomienda usar bombas centrifugas.
Cada bomba debe contar con un dispositivo de control que apague el horno
en caso de que la bomba principal falle.
Las tuberias deben tener la adecuada flexibilidad para soportar la tension

térmica.
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La tendencia a pérdidas en las juntas y uniones es caracteristica de la
mayoria de los fluidos térmicos. La mejor manera de prevenir las pérdidas
en las tuberias es soldar todas las conexiones y donde el acceso sea
necesario se recomienda utilizar bridas de caracteristicas especificas (ANSI

B16.5 Class 300).

Tanque de expansion

Usualmente el tanque de expansion se instala en el punto mas alto del
sistema y se conecta al lado de la succién de las bombas.

Este tanque debe servir como el punto principal de venteo del sistema y
ademas debe permitir la expansién térmica del fluido, la cual varia de
acuerdo al fluido seleccionado y al rango de temperatura de operacion.

Un adecuado disefio y una correcta instalacion del tanque de expansion
eliminaran muchos problemas de operacion en el sistema e incrementara el
tiempo de vida del fluido térmico.

Se recomienda que el tanque de expansion se dimensione de manera que a
temperatura ambiente el fluido debe ocupar la cuarta parte del tanque vy
cuando se llegue a la temperatura de operacién del sistema el fluido térmico
debe ocupar las tres cuartas partes del tanque.

La dimension del tanque entonces dependera del volumen total del fluido en
el sistema y de la temperatura de operacion normal.

Un tanque de expansién debe contar con un dispositivo de seguridad de
presion, tal como una valvula de seguridad, para aliviar la presidén excesiva y

prevenir danos o ruptura del tanque de expansion.
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Filtros

Los filtros son usualmente instalados en la succién de las bombas. El uso de
filtros reduce el ensuciamiento de las superficies de los equipos por donde
circula el fluido térmico. Ademas, un fluido limpio prolonga el tiempo de vida

de los sellos mecanicos de las bombas y vastagos de las valvulas.

Controles e Instrumentacién

Para que la operacion del sistema sea segura y efectiva se necesita contar
con sistemas de control.

La estrategia de control depende de la configuracién del sistema de

calentamiento y de los usuarios del fluido térmico.

Usuarios

Los usuarios son generalmente intercambiadores de calor, comunmente
llamados reboilers, que calientan la corriente del fondo de una columna de
destilacion mediante la transferencia de calor de un fluido de calentamiento
que circula por los tubos, mientras que la corriente de proceso circula por el
casco.

La siguiente figura (Fig. N° 13) muestra un ejemplo de un sistema de
calentamiento con fluido térmico (therminol 55), que cubre los

requerimientos de calor de los siguientes usuarios:

» Usuarios de fluido de alta temperatura, incluye a los reboilers de las
torres deetanizadora y debutanizadora.
» Usuarios de fluido de baja temperatura, incluye el reboiler de

regeneracion de glicol (EG).
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El fluido térmico sale de los tanques de expansiéon A/B y pasa a través de las
bombas, una parte de la corriente de descarga se envia a través de un filtro
(tipo canasta y tamano tipico de 0,002 — 0,020 mm) que se provee para
impedir que los sdélidos se acumulen en el fluido.

La corriente que sale del filtro se une con la corriente que no pasa por el

filtro y se envia a los hornos A/B, donde el fluido se calienta.

Una parte del fluido térmico proveniente de los hornos A/B es enviado a los
usuarios de alta temperatura, mientras que la parte restante se envia a un
enfriador con aire que se provee para disipar el calor excesivo cuando el
indice de demanda de fluido térmico es menor que los requerimientos

minimos de flujo del horno.

Una parte de la corriente de salida de fluido térmico de los reboilers de las
columnas deetanizadora y debutanizadora sera utilizada para proporcionar
calor al reboiler de regeneracién de glicol (EG), mientras que la parte
restante se enviara al sistema de los tanques de expansion A/B.

Cerrandose de esta manera el circuito del sistema de calentamiento.
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Fig. N° 13 — Ejemplo de un Sistema de Calentamiento con Fluido Térmico.
4.4.1. HORNOS DE CALENTAMIENTO DE ACEITE TERMICO

Un calentador por combustién (fired heater) u Horno, es un
intercambiador de calor en el que el fluido de calentamiento fluye
dentro de los tubos y se calienta por radiacion procedente de una
llama de combustidon y por conveccion desde los gases calientes
producto de la combustion.

A continuacion se describe cada zona:

Zona radiante (Radiant Section)

Los tubos de esta seccion, horizontales o verticales, estan
localizados a lo largo de la pared en la zona radiante del Horno y

reciben calor radiante directamente de los quemadores.
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La zona radiante con su refractario es la parte mas costosa del Horno
y en donde se gana la mayor cantidad de calor. Esta zona también
es llamada la caja de fuego.

En esta parte la transmision de calor es por radiacion en un 80%
aproximadamente y un 20% por conveccién de la circulacién de

gases calientes alrededor de los tubos.

Zona convectiva (Convection Section)

El fluido de calentamiento ingresa al serpentin de entrada en la zona
de conveccion donde es precalentado antes de la transferencia de
los tubos de la zona radiante.

La zona de convecciéon remueve el calor de los gases de chimenea
para precalentar el fluido que circula por los tubos y reduce
significativamente la temperatura de los gases existentes en la
chimenea de salida al medio ambiente. Demasiado calor existente en
la zona de conveccién es una senal de mucho tiro. La temperatura de
los tubos se toma en ambas zonas, radiante y convectiva.

En esta zona los tubos estan fuera del alcance de la llama. Los
gases calientes se direccionan a través del paquete de tubos. El
calor transmitido es por radiacion del CO, y H,O en los gases
calientes; ademas, del calor por conveccion. Los tubos estan

equipados con aletas para mejorar el area de transferencia de calor.
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Fig. N° 14— Vista de la zona convectiva.

e Zonade proteccion (Shield Section)

Justo debajo de la zona convectiva esta la zona de proteccion, las
primeras filas de tubos del area de conveccién son la zona de
choque que protegen los tubos de la zona convectiva del calor
radiante directo. En esta zona los tubos no tienen aletas, reciben la
misma cantidad de calor por ambos mecanismos.

Muchas mediciones importantes son hechas normalmente justo
debajo de la zona de proteccién. La temperatura del arco es la
temperatura del los gases de combustion después de que el calor
radiante sea removido por los tubos radiantes y antes de que ingrese
a la zona convectiva.

La medicion del tiro en este punto es también importante porque
determina cuan bien esta operando el Horno. Este es también el

lugar ideal para la medicion del oxigeno en los gases de combustion.
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¢ Chimenea (Stack)
La transicion de la zona de conveccion a la chimenea se llama la caja
de humo. Para cuando los gases de combustion dejen la chimenea,
la mayor cantidad de calor deberia ser recuperado y la temperatura

es mucho menor.

La siguiente figura muestra las zonas caracteristicas de un Horno:

Draft Gauge -_.___"H%E Stack Temp  STACK

Damper —y
Draft Cauge —— s«
= % .
Coil Inlet — - b BREECHING
eee :>.|:
L evey CONVECTION
‘H osees SECTION
Crossover —— [l @@ o8 [ SHIELD
“+-se 08
/A - SECTION
Diraft Gauge — . ;
1 b BRIDGEWALL
g Y
A [
4 4
A b RADIANT
7 4 SECTION
Target Wall g
A 4
? |4
/
4 [
<l b
Vs -

4

\ I:lumers_,.’! ’ Coil Outlet

Fig. N° 15 — Zonas caracteristicas del Horno.

Podemos clasificar los Hornos en:
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Tipo de caja o cabina (Box Heaters)
» Tubos horizontales. Calentamiento simple
» Tubos horizontales. Calentamiento doble

» Tubos verticales. Calentamiento doble

Tipo cilindrico vertical (Cylindrical — Vertical Type)

Bancos de ?“":'j‘ Bancos de
“=Conveccion | —Conveccion

Tubos Tubos
-Radiantes #{-Radiantes
Paredes 4 Paredes
| -Refractarias 4 -Refractarias
=y
Quemadores Quemadores

Cilindrico Vertical (izq.) y Calentador de Cabina (der.)

Fig. N° 16 — Tipos de Hornos.

A continuacién se describen los componentes principales de un

Horno:

e Cabina
Se considera cabina de un Horno toda la estructura y envolvente que

conforma el Horno (rectangular, vertical).
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La estructura esta formada por una parte metalica y una parte

aislante (refractario) en su interior.

Refractario

El revestimiento de las paredes interiores del Horno, esta constituido
por ladrillos refractarios, hormigén refractario aislante y capa fibra
ceramica. Estos productos son aislantes, tienen buena resistencia
mecanica, baja conductividad térmica y alta resistencia a la

corrosion.

Tubos
Los tubos llevan la carga (fluido térmico) que circula a través del
Horno. Los tubos de la zona de radiacion, ven la llama, mientras que

los tubos de la zona de conveccidon no ven la llama.

Quemadores

Los quemadores son los equipos donde se realiza la combustion, por
tanto deben contener los tres vértices del triangulo de combustion, es
decir que deben lograr la mezcla intima del combustible con el aire y
ademas proporcionar la energia de activacion.

En estos quemadores todo el aire (primario y secundario) se mezcla
con el combustible, mas alld de la boquilla del quemador. La
combustién se inicia en la boquilla con aire primario y es favorecida
por el bloque del quemador, que se calienta y refleja calor al

combustible que se estd quemando.
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La energia de activacién se logra mediante la llama piloto, que debe
estar permanentemente encendida. La regulacion del gas se obtiene

por variacién de la presién del gas de ingreso al quemador.

Pilotos

El piloto de gas se afiade al quemador para proporcionar una fuente
de ignicion en las puestas en marcha y como medida de seguridad
durante la operacién normal del Horno.

Cada quemador va dotado, de al menos, un piloto de gas para
asegurar el encendido de la llama principal.

El piloto tiene su alimentacion de gas independiente a la del
quemador de forma que no se vea afectado por los posibles fallos
que pudieran existir en la linea principal de alimentacion de
combustible al quemador. De este modo, se puede asegurar que una
fluctuacion repentina en el suministro de combustible al quemador
que provoque la extincidon instantanea de la llama, no afecte a la
llama piloto, permitiendo el nuevo encendido de la llama.

Los pilotos queman combustible gaseoso a baja presidon de manera
permanente, asegurando que cualquier combustible que pueda
entrar en el Horno, arda antes de que se acumule en su interior,

evitando una combustién brusca.

Chimenea
Las chimeneas tienen gran importancia en la configuracion general

del Horno. Las chimeneas tienen dos misiones fundamentales:
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» Conducir los humos al exterior a una altura tal que no puedan
contaminar los alrededores.

» La chimenea, por su tiro, creando una pérdida de carga, hace
que la cdmara de combustion esté en depresion y provoca asi
la entrada del aire necesario para la combustién por los

registros de los quemadores.

Las dimensiones de la chimenea dependen de estas 02 misiones.

Normalmente, las chimeneas tienen alguna proteccion interior, al
menos en su parte baja, donde los humos estan mas calientes. La
proteccion mas utilizada es una capa de hormigén refractario, de

caracteristica similar a la utilizada en las paredes del Horno.

Tiro

Es necesario que la presion en un Horno sea ligeramente inferior a la
atmosférica. En efecto, asi podemos crear una succién para que el
aire necesario para la combustién entre por los quemadores. Por otra
parte, si existe cualquier fuga, los gases del Horno no fluiran al
exterior, puesto que tienen menor presion.

El tiro se define como esta diferencia de presion entre el exterior y el
interior.

Los gases de la chimenea estan mucho mas calientes que el aire
exterior y sabemos que los gases mas calientes son menos densos y
tienden a subir y salir por la parte superior. Estos gases que salen
son reemplazados por el aire que entra por los quemadores.

La salida de los gases por la chimenea puede efectuarse por una

simple diferencia de densidad o bien por impulsién mecanica.
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» Tiro natural, el aire necesario para la combustiéon ingresa al
Horno solo por diferencia de densidad con los gases calientes
que se encuentra en el hogar.

» Tiro forzado, el aire ingresa al Horno con la ayuda de un

ventilador.

Registros de aire

Permiten el ingreso del aire necesario al quemador para la
combustidn del gas. En Hornos tipo cilindrico vertical, se puede tener
02 tipos de registros de aire: primario y secundario.

Con el registro de aire primario, que se trata de una tapa, el aire
ingresa al registro de aire secundario.

El registro de aire secundario, que son persianas regulables con
varias posiciones, sirve para regular el ingreso del aire al quemador
para la combustién del gas natural.

Los registros de aire primario y secundario deben presentar
suficiente area de paso para suministrar el exceso de aire requerido
para la combustién y deben ser de ajuste manual para poder

regularlos en cualquier momento.
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Fig. N° 17 — Registros de aire de un quemador.

4.4.2. COMBUSTION EN HORNOS A GAS NATURAL

La combustién consiste en una reaccién quimica de oxidacion en la
que un combustible, principalmente carbono e hidrégeno, se combina
con el oxigeno (comburente). La reaccidon se verifica con un gran

desprendimiento de energia, en forma de calor y luz.

La siguiente figura muestra el diagrama de combustion.
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Fig. N° 18 — Diagrama de combustién.

4.4.2.1. COMBUSTION COMPLETA E INCOMPLETA

Existen los siguientes tipos de combustion:

Completa; se produce cuando el total del combustible
reacciona con el oxigeno. En el caso de una combustion
completa, los productos de esta combustién son solamente
CO,, HyO, O, y N, Es decir, no quedan residuos de

combustible sin quemar.
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Incompleta; se produce cuando parte del combustible no
reacciona completamente. En este caso los productos de la
combustion incluyen también hidrocarburos no quemados,

como C, Hy CO.

AIRE DE COMBUSTION

Para conseguir la combustion completa del combustible
tenemos que garantizar que exista oxigeno suficiente.

Para conocer la cantidad de oxigeno necesario se recurre a
la estequiometria de las reacciones de combustion.

La reaccion quimica que se produce en la combustion de un
hidrocarburo simple como el metano se puede expresar

Ccomo:
CH, + 20, > CO, + 2H,0

En la ecuacion vemos que para quemar un mol de metano
es necesario suministrar 2 moles de O,, o lo que es lo
mismo para quemar un metro cubico normal de metano
necesitaremos dos metros cubicos normales de oxigeno.

A efectos practicos consideremos el aire compuesto, en
volumen, por un 21% de oxigeno y un 79% de nitrégeno
(gas inerte que no contribuye a la combustion).

Por ello el volumen de aire a aportar al sistema es
aproximadamente cinco veces el volumen de oxigeno

necesario.
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Una operacién de combustiéon como ésta se llama completa
y perfecta. La operacion es completa porque todo el carbono
se ha convertido en diéxido de carbono (CO,) y todo el
hidrégeno en agua (H,O). También es perfecta por haber
cantidad suficiente de oxigeno para quemar todo el carbono
y el hidrégeno sin que quedase oxigeno o aire.

Un ejemplo de combustion completa, pero no perfecta, seria

la siguiente:
CH4 +302 —> C02 +2H20+02

Aqui tenemos mas oxigeno del necesario, el Horno trabaja
con un exceso de aire.

En la combustién es critica la relacion combustible-oxigeno
(aire). Si esta relacién es muy pequefia, el combustible sera
muy pobre para quemarse y si es excesivamente grande, la
mezcla sera excesivamente rica para arder.

En la practica no interesa tener una combustion perfecta,
sino tener la maxima eficiencia de combustion posible.

El combustible y el aire se deben asociar en las
proporciones adecuadas y asegurar su intima mezcla.

La combustién depende de tres “T”: tiempo, temperatura y
turbulencia. La turbulencia se relaciona con la mezcla del
combustible y el aire, la temperatura con la ignicion vy, el
tiempo con la reaccion de combustion.

La relacion entre el contenido de oxigeno en los gases de
combustion y el exceso de aire se muestra en la siguiente

figura.
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Fig. N° 19 — Relacién entre el contenido de oxigeno en los gases de

combustién y el exceso de aire.

4.4.2.3. FACTORES QUE AFECTAN LA COMBUSTION

» Exceso de oxigeno (aire)
» Composicion del combustible

» Mezcla de aire con el combustible
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Estabilizacién
Temperatura adiabatica de la llama

Temperatura del Horno

YV Vv VYV V

Presion del combustible

4.4.2.4. ANALISIS TEORICO DE LA COMBUSTION EN HORNOS A

GAS NATURAL

Se evalla el comportamiento del calor disponible, la
eficiencia de la combustion y las emisiones contaminantes
en funciéon del exceso de aire y la temperatura de los gases

de combustién.

» Temperatura maxima de los productos de combustién
El modelo utilizado para el analisis se basa en el metano.
La maxima temperatura que pueden alcanzar los productos
de combustién es la temperatura adiabatica de llama, que se
obtiene si todo el calor desarrollado durante el proceso se
utiliza para calentar los productos (la entalpia de los
reactantes es igual a la de los productos).
En la siguiente figura (Fig. N° 20) se nota la influencia del
precalentamiento del aire de combustién, en este caso, las
temperaturas de llama se incrementan, lo que redunda en
mayor calor adicionado a la carga y a la reduccién en los

consumos energéticos del proceso.
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También, es importante, el control del exceso del aire debido
a que un incremento de éste ocasiona una caida drastica en

las temperaturas de llama.
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Fig. N° 20 — Influencia del exceso de aire y su precalentamiento en la

temperatura de los productos de combustidn.

» Calor disponible y eficiencia del proceso

Los productos de combustién poseen una energia térmica
de acuerdo a su temperatura. Esta energia o calor
disponible (cantidad de energia que puede ser convertida en
energia util), es tanto mayor, entre mas frios salen los
gases de combustiéon del proceso, lo que indica un
aprovechamiento notable de la energia térmica.

La eficiencia de un quemador esta asociada a la energia
quimica que es posible transformarla en calentamiento de
los productos de combustién, y es el 100% si toda la energia
quimica almacenada en el combustible es convertida en

calor disponible para el proceso.
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La siguiente figura muestra el comportamiento de la
eficiencia de combustion de acuerdo a la temperatura que

poseen los gases inmediatamente a la salida del quemador.

Eficiencia [%]

?E:J/ —+Eweso15%  —s—Exceso25%

N // —

>< —o— Evceso 0% —ut — BEvcezo 100

1400 600 1800 2000
Tzmperatura de productos [C]

Fig. N° 21 - Eficiencia de combustidn vs. Temperatura de productos y

exceso de aire.

Se observa que para un exceso de aire definido, la eficiencia
se incrementa a medida que la temperatura de los gases se
eleva, es decir, es un indicativo del menor impacto de las
pérdidas calorificas debido a la formacion de agua en forma
de vapor, a la disociacibn de especies a través de
reacciones que son endotérmicas y a las pérdidas de calor
en la llama radiante.

Al comparar las combustiones para diferentes excesos de
aire, se puede decir que una combustion sin exceso indica
que el quemador es mas eficiente. Esto es porque el exceso
de aire es una carga que necesita ser calentada hasta el

nivel de temperatura analizado.
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Observar también que las combustiones con exceso no
desarrollan niveles de temperatura tan altos como las
combustiones estequiométricas.

Los quemadores industriales suelen operarse con un exceso
de aire del 15% con el fin de minimizar riesgos ante posibles
gases inquemados.

Utilizar mayores excesos seria desfavorable
energéticamente y emplear excesos muy bajos conllevaria a
tener mezclas poco intimas de aire y combustible con la
consecuente generacion de inquemados y de riesgos

asociados a éstos.

Concentraciones de los productos de combustion

El CO, y el O, estan relacionados con la eficiencia de
combustion junto con la temperatura de los gases.

La presencia de CO es un indicativo de disminucién de
eficiencia (la reaccién para la generacion de CO es
endotérmica), pero se prefiere su significado en relaciéon con
la toxicidad.

El CO es muy peligroso porque es imposible de detectar sin
un instrumento de prueba, y las consecuencias de su
concentracion y periodo de exposicion van desde dolores de
cabeza hasta la muerte.

Los NOx son responsables de la formacion de acidos en la

atmaosfera contribuyendo a la creacion de lluvia acida.
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Las siguientes figuras presentan los valores de
concentracion de los productos de combustién mencionados
en dependencia de la temperatura de los gases y de
diferentes excesos de aire.

Los graficos estan en base seca (no considera el agua en

forma de vapor que forma parte de los gases).
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Fig. N° 22 — Concentracién de productos vs. Temperatura de productos

para un exceso del 0%.
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Fig. N° 23 — Concentracion de productos vs. Temperatura de productos

para un exceso del 10%.
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Fig. N° 24 — Concentracion de productos vs. Temperatura de productos

para un exceso del 15%.

De acuerdo con los graficos, se obtienen las siguientes

conclusiones:

» A temperaturas elevadas empieza la generacion de CO,

como consecuencia de los efectos del fenémeno de
disociacion del CO,. La disociacion del CO, a temperatura

elevada produce:
CO, »CO+0

Esta concentracién con gases de combustion a elevadas
temperaturas constituiria un serio problema ambiental.

Al aumentar el exceso de aire, se reducen los niveles de CO
mejorando las condiciones ambientales en lo que a éste
contaminante se refiere, pero se nota un incremento notable
de los oxidos de nitrégeno respecto al exceso de aire nulo

en la Fig. N° 22.
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» En la Fig. N° 24 se trabaja con un exceso de aire de 15%
(valor operativo recomendado por los fabricantes), para éste
caso se deberian obtener concentraciones de CO, alrededor
del 10%, concentraciones de O, alrededor de 3%, y
concentraciones de CO y NOx variables con la temperatura
de los productos de combustién.

» Excesos de aire elevados constituyen un decremento
considerable en la eficiencia térmica del proceso como
consecuencia de la energia absorbida por el aire en exceso.
Ademas, los incrementos de NOx se hacen mas notables.

» Una mayor temperatura de los productos inmediatamente a
la salida del quemador, sera un indicativo de una mayor
eficiencia de este equipo.

» El exceso de aire y la temperatura de los productos en un
proceso térmico basado en la combustion del gas natural,
son los factores mas determinantes en los aspectos

ambientales y energéticos del proceso.

4.4.3. MEDICION DE TIRO Y OXIGENO

Un control apropiado del Horno requiere conocer los niveles de
oxigeno y combustibles de los gases de combustion tan bien como el
tiro y la temperatura. Sin embargo, la ubicacién del analizador afecta
la validez de la medicién. La siguiente figura muestra la ubicacién

correcta de los analizadores de oxigeno en un Horno.
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Fig. N° 25 — Lugar apropiado para la correcta medicion del oxigeno y tiro.

Sin embargo, los analizadores de oxigeno a menudo son colocados
en la seccién de conveccion debido a las temperaturas favorables y a
un acceso mas sencillo.

Idealmente los combustibles y el oxigeno deberian ser medidos
directamente en la caja de fuego antes del ingreso a la seccion de
conveccion por las siguientes razones:

Las entradas o fugas de aire en la seccién de conveccién pueden dar
lecturas erroneas de oxigeno y puede ocultar problemas en la zona
de los quemadores.

Los combustibles en los gases de combustion continuaran
quemandose sobre los tubos calientes de la seccidon convectiva y no

mostraran los valores correctos.
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V. ALCANCE DE LA PLANTA DE PROCESAMIENTO DE GAS NATURAL

PARINAS

5.1. ESPECIFICACIONES DE PRODUCTOS

Se especifican a continuacion las composiciones promedio de los productos

del proceso: GLP, HAS y GNS.

Tabla N° 17 — Especificaciones del GLP

PROPIEDAD UNIDAD | LIMITES | ESPECIFICACION METODO
Presion de vapor @ . .
37.78°C (100°F) psig Max. 208 NTP 321.098
Volatilidad: temperatura o .
del 95% de evaporado F Max. 36 NTP 321.036
Pentanos y mas pesados | % mol Max. 1.8 NTP ISO 7941
Corrosion lamina de o .
cobre 1h @ 37.78°C N Max. 1 NTP 321.101
Azufre Total ppmw Max. 140 NTP 321.099
Agua libre - - - Visual
Composicién Cromatografia
Etano % mol 1.0
Propano % mol 53.5
Butanos % mol 45.5
Pentanos % mol <1.8

Fuente: Area Procesos — GMP
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Tabla N° 18 — Especificaciones del HAS

PROPIEDAD UNIDAD | ESPECIFICACION | METODO ASTM
Apariencia - Claro y brillante Visual
Gravedad API - 76.70 D-287
Gravedad especifica -—- 0.6796 D-1298
R.V.P. psia 11-135 D-323
Destilacion
Punto inicial de ebullicion 36
Temp. a 10% 46
Temp. a 50% °C 60 D-1078
Temp. a 90% 94
Temp. a 95% 99
Punto final 120

Fuente: Area Procesos — GMP

Tabla N° 19 — Especificaciones del GNS

COMPONENTE ESPECIFICACION

Composicion % mol
CO, 0.7950
Nitrogeno 0.1358
Metano 92.7945

Etano 5.9186
Propano 0.0634
i-Butano 0.0000
n-Butano 0.0000
i-Pentano 0.1961
n-Pentano 0.0966
Hexano+ 0.0000
Poder calorifico bruto 1060.14
Poder calorifico neto 956.00

Fuente: Manual de Operacion - GMP
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5.2. DESCRIPCION DEL PROCESO

A continuacion se describe el proceso de la Planta de Procesamiento de
Gas Natural Parinas.
El diagrama general de la Planta se encuentra en el Anexo N° 1 — Diagrama

de Flujo Planta Parifias.

5.2.1. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO DE GAS DE ENTRADA

e Alimentacion de gas a la Planta
La Planta es alimentada con gas rico proveniente de campos de
produccién cercanos con una temperatura maxima de 125°F y 300
psig. Las cuatro fuentes de gas asociado son las siguientes: SAVIA,

PETROBRAS, SAPET y GMP.

El gas proveniente de PETROBRAS trae un alto contenido de
condensados contaminados (particulas solidas y remanente de
crudo), esta corriente ingresa al Separador de Petrobras (D-3200)
donde los liquidos son removidos y enviados al sistema de drenajes.
La corriente de gas que proviene del D-3200 se une luego con las

otras 3 corrientes de gas.

Las 04 corrientes son llevadas a un manifold de entrada donde se

unen para luego entrar a la Planta.
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El gas proveniente del manifold pasa a través del Separador de Gas
de Entrada (D-3100) para remover las particulas liquidas que
acompafan al gas. El liquido es bombeado por la bomba de

condensados P-1170 al Separador Frio D-3105.

Enfriamiento del Gas Natural Asociado

El gas proveniente del D-3100 se divide en 02 corrientes de igual
flujp para alimentar los trenes de enfriamiento que estan
conformados por los Intercambiadores Gas/Gas (E-6100 A/B y E-
6105 A/B) y los Chillers de Gas (E-6110 y E-6115). El gas a 125°F
entra a los E-6100 A/B y E-6105 A/B donde transfiere calor con la
corriente de gas seco que sale del Acumulador de Reflujo de la
Deetanizadora (D-3110) a -13°F.

Para el caso de disefio, el gas asociado sale de los Intercambiadores
gas/gas a 38°F.

Para evitar la formacion de hidratos en estos equipos y en la
corriente aguas abajo, cada uno de los haces de los tubos de este
intercambiador cuenta con boquillas de inyeccion de MEG que lo
distribuyen en todos los tubos para inhibir la formacion de hidratos en
el gas de entrada.

La corriente de gas proveniente de los Intercambiadores Gas/Gas
pasa luego por los Chillers de Gas donde es enfriado con propano
refrigerante alcanzando una temperatura de -13°F. En el haz de
tubos de estos equipos se inyecta MEG para evitar la formacion de
hidratos en los tubos de los chillers y en la corriente de gas aguas
abajo del mismo. La corriente de gas que sale de los chillers es

llevado al D-3105 para la separacién de las fases.
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El Separador Frio D-3105 es un separador de 3 fases donde se
separa el vapor, los condensados de hidrocarburos y la fase acuosa.
La fase vapor es enviada como carga a la torre Deetanizadora. El
condensado es tomado por las bombas P-1100/P-1105, una en
operaciéon y otra de reserva, y enviado como carga hacia la torre
Deetanizadora.

El D-3105 esta disefiado con una bota para permitir la separacién del
condensado y de la fase acuosa. La fase acuosa es enviada hacia el

sistema de regeneracion de glicol.

Descripcion de los equipos incluidos en este sistema

D-3200: Separador de Petrobras

D-3100: Separador de Gas de Entrada

P-1170: Bomba de condensados

E-6100 A/B, E-6105 A/B: Intercambiadores Gas/Gas

E-6110 / E-6115: Chillers de Gas

D-3105: Separador Frio

P-1100 / P-1105: Bombas de Alimentacion de la Deetanizadora

La configuracion de los recipientes y equipos descritos en el presente
apartado, estan indicados en el Anexo N° 2 — Diagrama de Flujo de

Proceso — Inlet System.
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SISTEMA DE FRACCIONAMIENTO

Seccion de la Deetanizadora

La temperatura en el tope de la torre Deetanizadora (T-2100) para el
caso de disefo es de -5°F y en el fondo es 338°F.

La corriente de vapor proveniente del D-3105 entra al plato 20 y la de
condensados entra al plato 16.

Los vapores de tope que salen del plato 36 se mezclan con la
corriente liquida compuesta por HAS proveniente de las bombas de
HAS P-1140/P-1145 y son enfriados a -13°F en los Condensadores
de Reflujo de la Deetanizadora E-6120/E-6125. Estos condensadores
son del tipo Kettle y usan propano a -18°F como medio refrigerante.
Se inyecta MEG en el haz de tubos de estos intercambiadores para
deshidratar los vapores de tope y evitar la formacion de hidratos. La
corriente que sale de los Condensadores a -13°F es enviada al
Acumulador de Reflujo de la Deetanizadora D-3110 donde se separa
el vapor, los condesados de hidrocarburos y la fase acuosa
(glicol/agua). La fase vapor es enviada a los Intercambiadores
Gas/Gas (E-6100 A/B y E-6105 A/B) donde se calienta y pasa al
Separador de Gas Residual D-3185, los condensados de
hidrocarburos que salen del D-3110 son tomados por las bombas P-
1110/P-1115 y bombeadas a la torre Deetanizadora como reflujo
(fluido de absorcion).

El D-3110 esta disefiado con una bota para permitir la separacién del
condensado y de la fase acuosa. La fase acuosa es enviada hacia el

sistema de regeneracion de glicol.
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En la torre Deetanizadora, los liquidos que bajan del plato N°1 son
llevados al Reboiler de la Deetanizadora E-6130 donde ganan calor
del aceite caliente que pasa a través de los tubos de este
intercambiador. Los vapores generados regresan al plato N°1
mientras que el liquido con alto contenido de propano y butanos
regresan al fondo de la columna donde mantienen inventario
requerido para una operacion continua y constante. Los liquidos

finalmente dejan el fondo para continuar el proceso.

Seccion de la Debutanizadora

Los liquidos provenientes del fondo de la Deetanizadora a una
temperatura de 323°F y 292 psig se expanden en la LV-2100 hasta
una presion de 180 psig y 290°F. Los liquidos son precalentados en
el Intercambiador Carga/Fondos de la Debutanizadora E-6135 con la
corriente del fondo de la Debutanizadora hasta una temperatura de
293°F. La alimentacion de la torre Debutanizadora (T-2110) se hace
en el plato N°17. La presion del tope de la Debutanizadora se
mantiene en 160 psig mediante la PV-2110B que regula la cantidad
de vapores que pasan por los Condensadores de Reflujo de la
Debutanizadora AC-7100 A/B y AC-7105A/B. El GLP condensado es
llevado al Acumulador de Reflujo de la Debutanizadora D-3115.

El liquido es tomado por las bombas P-1120/P-1125 y enviado a la
columna Debutanizadora como reflujo. El GLP producto es enviado a

almacenamiento.
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Los liquidos que bajan del plato N°1 son llevados al Reboiler de la
Debutanizadora E-6140 donde ganan calor del aceite caliente que
pasa a través de los tubos de este intercambiador. Los vapores
generados regresan a la entrada del plato N°1 mientras que el liquido
con alto contenido de HAS regresa al fondo de la columna. Los
liquidos finalmente dejan el fondo de la columna a una temperatura
de 315°F y luego mediante intercambio de calor en el Intercambiador
de Alimentacién/Fondos de la Debutanizadora E-6135 se enfrian
hasta una temperatura de 300°F. EI HAS es enfriado hasta una
temperatura de 115°F en el Enfriador de HAS AC-7110 A/B pasando
luego una parte a la zona de almacenamiento, y la otra al Tanque

Pulmoén de HAS D-3120.

El HAS del D-3120 es tomado por las bombas P-1140/P-1145 y

enviado como fluido absorbente a la columna Deetanizadora.

Descripcion de los equipos incluidos en este sistema

E-6120 / E-6125: Condensadores de Reflujo de la Deetanizadora

D-3110: Acumulador de Reflujo de la Deetanizadora

P-1110/ P-1115: Bombas de Reflujo de la Deetanizadora

T-2100: Torre Deetanizadora

E-6130: Reboiler de la Deetanizadora

E-6135: Intercambiador Carga/Fondos de la Debutanizadora

T-2110: Torre Debutanizadora
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AC-7100 A/B, AC-7105 A/B: Condensadores de Reflujo de la

Debutanizadora

D-3115. Acumulador de Reflujo de la Debutanizadora

P-1120 / P-1125: Bombas de Reflujo de la Debutanizadora

E-6140: Reboiler de la Debutanizadora

AC-7110 A/B: Enfriadores de HAS

D-3120: Tanque Pulmén de HAS

P-1140 / P-1145: Bombas de HAS

La configuracion de los recipientes y equipos descritos en el presente
apartado, estan indicados en el Anexo N° 3 — Diagrama de Flujo de

Proceso — Fractionation System.

SALIDA DE GAS A EEPSA

El gas residual a la salida del Acumulador de Reflujo de la
Deetanizadora D-3110 con una temperatura de -13°F es calentado
en los Intercambiadores Gas/Gas (E-6100 A/B y E-6105 A/B) hasta
una temperatura de 118°F. El gas seco entra al Separador de Gas
Residual D-3185 donde se remueve el liquido arrastrado desde el
tope de la Deetanizadora. El control de presion del tope de la
Deetanizadora se mantiene en 282 psig mediante el control de
presion PIC-3110. La presion de salida de la Planta es de 270 psig.

El gas seco se envia a la Central Eléctrica Malacas.
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El gas combustible requerido en el Horno del Sistema de
Calentamiento con Fluido Térmico, gas de blanketing, gas para
pilotos y gas de barrido del sistema de antorcha, es tomado de la

corriente de gas seco (gas residual) a la salida de la Planta.

Descripcion de los equipos incluidos en este sistema

e D-3185: Separador de Gas Residual

La configuracion de los recipientes y equipos descritos en el presente
apartado, estan indicados en el Anexo N° 2 — Diagrama de Flujo de

Proceso — Inlet System.

SISTEMA DE INYECCION Y REGENERACION DE GLICOL

El mono etilenglicol (MEG) rico proveniente de los Chillers y de los
Condensadores de Tope de la Deetanizadora son tratados en esta
unidad para eliminar el agua y retornar la corriente de glicol pobre del

85% en peso, hacia el proceso.

Las corrientes de glicol rico proveniente del Separador Frio y del
Acumulador de Reflujo de la Deetanizadora se mezclan para entrar a
la unidad de regeneracion de glicol, la corriente es precalentada en
los Intercambiadores de Glicol Pobre/Rico E-6150 A/B hasta 148°F
para luego pasar a la Columna de Regeneracion de MEG E-6185
donde es precalentada nuevamente a 170°F para pasar luego al

Separador Flash de Glicol D-3175.
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Los vapores de hidrocarburos generados en esta vaporizacion
instantanea son enviados a la antorcha mientras que los liquidos de
hidrocarburos se separan de la fase de glicol por diferencia de
densidades. El separador flash posee un coalescedor interno el cual
es empleado para favorecer y acelerar la separacion de las fases
liquidas (glicol e hidrocarburos) y el desprendimiento de los vapores.
El bafle del separador se emplea para separar finalmente los
hidrocarburos liquidos del glicol, derivandolos al sistema de drenaje
cerrado.

El glicol rico que deja el D-3175 pasa en forma total por el Filtro de
Particulas F-9110 y en forma parcial (30% de caudal) por el Filtro de
Carbén Activado F-9105, este filtrado es realizado para retirar trazas
de hidrocarburos y particulas solidas que pudieron haber ingresado
al médulo de regeneracion y no ser retirados en su totalidad en el
Separador Flash.

Después de este flashing la mezcla de glicol rico ingresa al
regenerador de glicol por la torre E-6185 para pasar al cuerpo del
Reboiler de Glicol E-6145 donde se lleva a cabo la regeneracion a
268°F. En el E-6145 se eleva la concentracién de la solucion acuosa
de MEG hasta el valor especificado de 85% en peso.

El calor necesario para la regeneracion es provisto por calentamiento
indirecto de un serpentin, inmerso en glicol, por el cual circula HOT
OIL a 382°F.

La temperatura de este Reboiler se mantiene mediante el control de
temperatura TIC-6145, que actua sobre la valvula de control TV-6145

para hacer pasar el aceite caliente requerido para este equipo.
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Los vapores de salida de la columna del regenerador atraviesan un
separador, en donde el fluido bifasico es separado. Los vapores de
agua son venteados a una zona segura mientras que el liquido se
conecta al sistema de drenajes abiertos.

La corriente de glicol pobre pasa por rebose al Acumulador de Glicol
D-3180 para luego alimentar las Bombas de Glicol Pobre P-1150/P-
1155. Aguas arriba de la succién de estas bombas se encuentra
instalado el Intercambiador E-6150 A/B para enfriar esta corriente a
104°F con el glicol rico que entra a la columna. Las bombas de glicol
elevan la presion de esta corriente para alimentar los
Intercambiadores Gas/Gas, Chillers y Condensadores de Reflujo de

la Deetanizadora y continuar con el proceso de inhibicion de hidratos.

Descripcion de los equipos incluidos en este sistema

e E-6150 A/B: Intercambiadores de Glicol Pobre / Rico
e E-6185: Columna de Regeneracion de Glicol

e E-6145: Reboiler de Glicol

e D-3180: Acumulador de Gilicol

e D-3175: Separador Flash de Glicol

e F-9105: Filtro de Carbon Activado

e F-9110: Filtro de Particulas

e P-1150/ 1155: Bombas de Glicol Pobre

Los recipientes y equipos descritos en el presente apartado, estan

indicados en el Anexo N° 7 — P&ID — Glycol Regeneration System.
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5.2.5. SISTEMA DE CALENTAMIENTO CON FLUIDO TERMICO

El fluido de calentamiento es el Therminol 55. El sistema consiste de
un circuito cerrado con un sistema de bombeo, horno de
calentamiento y tanque de expansion.

El fluido de retorno es tomado por las Bombas P-1130/P-1135 para
ser enviado al Horno a una presion de 163 psig y una temperatura de
374°F.

El fluido de calentamiento se divide en 2 corrientes para alimentar los
2 bancos de tubos del Horno. La temperatura a la salida del Horno es
mantenida en 550°F mediante el control de temperatura TIC-8100E
que actua sobre la valvula PV-8100E sobre la corriente de gas
combustible que alimenta los quemadores del Horno. La corriente
caliente se divide en 2 para alimentar los Reboilers de las columnas
Deetanizadora y Debutanizadora. El duty de cada uno de estos
usuarios es controlado mediante un controlador de temperatura, que
regula el caudal de aceite caliente que entra a cada uno de los
Reboilers. La corriente de aceite que sale de los Reboilers se une
nuevamente y parte del fluido alimenta el Reboiler de Glicol, la
corriente de salida se dirige hacia la linea de retorno del fluido de

calentamiento.

Descripcidn de los equipos incluidos en este sistema

e D-3170: Tanque de Expansién de Fluido Térmico

e H-8100: Horno

e P-1130/ P-1135: Bombas de Fluido Térmico
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Los recipientes y equipos descritos en el presente apartado, estan
indicados en el Anexo N° 5 — Diagrama de Flujo de Proceso — Heat

Medium System y Anexo N° 6 — P&ID — Heat Medium Heater.

SISTEMA DE REFRIGERACION CON PROPANO

El propodsito del sistema de refrigeracion es proveer el medio de
enfriamiento mecanico a los Chillers y a los Condensadores de la
Deetanizadora.

El circuito cerrado de refrigeracion se inicia con el Acumulador de
Refrigerante D-3125, el cual recibe el propano liquido a 120°F y 233
psig. El propano liquido pasa a través de los Economizadores
instalados en cada uno de los compresores.

En estos economizadores, parte del propano liquido es expandido
hasta 68 psig mediante una valvula de control que mantiene la
temperatura del propano vapor a la salida de este economizador.
Mediante el proceso anterior, el propano liquido es subenfriado hasta
una temperatura de 54°F.

El propano liquido se divide en 2 corrientes para alimentar los
Chillers y los Condensadores de Reflujo de la Deetanizadora.

El fluido refrigerante ingresa a estos usuarios mediante la valvula de
control de nivel, de acuerdo con el duty requerido por cada uno de
ellos. La temperatura del fluido refrigerante a la salida de la valvula
de expansion es de -20.4°F mientras que a la salida del

intercambiador se encuentra a -18°F.
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Para remover el aceite lubricante arrastrado de los compresores,
cada uno de estos intercambiadores cuenta con un Recuperador de
Aceite.

En caso de presencia de aceite lubricante, debido a la diferencia de
densidades, este permanecera en el fondo del casco del kettle. Para
retirar este aceite, parte del liquido del fondo del intercambiador se
envia en forma intermitente hacia el Recuperador de Aceite, el cual
es calentado con un serpentin por donde pasa una corriente de
propano proveniente de la descarga de los compresores a 166°F.

A esta temperatura, el contenido de propano almacenado en el
Recuperador de Aceite se vaporiza y regresa al circuito de propano
quedando solamente el aceite lubricante que finalmente es
descargado en forma manual al sistema cerrado de drenajes.

Los vapores de propano a -18°F provenientes de los Chillers y de los
Condensadores de Reflujo de la Deetanizadora, son recogidos en un
colector general para ser llevados hasta el Separador de Succion de
Refrigerante D-3135. En este recipiente son removidas las trazas de
productos pesados arrastrados en esta corriente de propano que
luego son enviadas al cabezal de la antorcha en forma manual.

Los vapores de propano son tomados por el sistema de compresion

a 8.0 psig y -18.3°F y son descargados a 233 psig y 172°F.

El sistema de compresion esta constituido por 2 compresores

idénticos del tipo tornillo de 1600 hp cada uno (C-5100/C-5110).
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A la descarga de los compresores se tiene los Condensadores de
Refrigerante AC-7115 A/B, AC-7120 A/B, tipo enfriadores con aire
con una bahia cada uno, para condensar todo el propano a una
temperatura de 120°F pasando luego al Acumulador de Refrigerante,

cerrando asi el circuito de refrigerante.

Descripcion de los equipos incluidos en este sistema

D-3125: Acumulador de Refrigerante

D-3135: Separador de Succion de Refrigerante

AC-7115 A/B, AC-7120 A/B: Condensadores de Refrigerante

D-3150/ D-3155 / D-3160 / D-3165: Recuperadores de Aceite

C-5100 / C-5110: Compresores de Refrigerante

Los recipientes y equipos descritos en el presente apartado, estan
indicados en el Anexo N° 4 — Diagrama de Flujo de Proceso —

Refrigeration System.

SISTEMA DE DRENAJES

El sistema de drenajes esta conformado por el Sistema de Drenajes

Cerrados y Abiertos.

Este Sistema estd compuesto por un sistema de tuberias que
direccionan los drenajes, de todos los equipos de proceso y tanques
de almacenamiento, hacia el sistema de drenaje cerrado y abierto, de

acuerdo a la naturaleza del drenaje (agua o productos GLP - HAS).
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Cada Sistema (drenaje abierto o cerrado) cuenta con su propio
sistema de captacion y bombeo.

El Sistema de Drenaje Abierto cuenta con dos pozas de captacion
(Poza APl y Poza de Evaporacion) y un Tanque (Slop). La fase de
hidrocarburos de la Poza API se bombea hacia el Tanque Slop y del
Tanque Slop hacia la cisterna de retiro de producto. La fase acuosa
se deriva hacia la Poza de Evaporacion.

El Sistema de Drenaje Cerrado cuenta con un tanque de captacion
(Separador de Drenajes Cerrados). En este equipo se separan los
hidrocarburos del agua. Los hidrocarburos, dependiendo de su
condicion, son enviados a reproceso 0, en todo caso, al Tanque Slop.

La fase acuosa se bombea hacia la Poza API.

Descripcion de los equipos incluidos en este sistema

e D-3304: Separador de Drenaje Cerrado

e PZ-9301: Poza API

o TK-2301: Tanque Slop

o P-1335: Bomba de Hidrocarburos del D-3304 a Reproceso o
Tanque Slop

e P-1340: Bomba de agua del D-3304 a la Poza API

e P-1325: Bomba de Hidrocarburos de Poza API al Tanque SLOP

e Poza de Evaporacion

Los recipientes y equipos descritos en el presente apartado, estan
indicados en el Anexo N° 8 — P&ID — Sistema de Drenaje Cerrado y

Anexo N° 9 — P&ID — Sistema de Drenaje Abierto.
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VI. ESTUDIO DE LOS SISTEMAS OPTIMIZADOS

6.1. SISTEMA DE INYECCION Y REGENERACION DE GLICOL

6.1.1. CONDICIONES DE OPERACION

Las condiciones de operacion de este sistema, se muestran en la

siguiente tabla:

Tabla N° 20 — Condiciones de Operacion — Sistema de Inyeccion y Regeneracion de

Glicol
INSTRUMENTO | UGAR | yaLOR RANGO DE
VARIABLE R oL DE g | VARIACION
MEDICION PERMITIDO

Inyeccion de Glicol a equipos

Presion de descarga de
las bombas de glicol P1-1150/PI1-1155 SKID 9 320 psig 320 - 380 psig

pobre (P-1150/1155)

Entrada de glicol pobre FI-6100A/B Sala de
a Intercambiadores Control / 3.0 GPM 2.6-3.0 GPM
gas/gas (E-6100/6105) FI-6105A/B SKID 2
Entrada de glicol pobre FI-6110 Sala de
a Chillers de Gas (E- Control/ | 0.50 GPM 0.4-0.6 GPM
6110/6115) FI-6115 SKID 2
Entrada de glicol pobre
a Condensadores de FI1-6120
Reflujo de la Salade | 0.25GPM | 0.25-0.30 GPM
Deetanizadora (E- FI-6125 Control /
6120/6125) SKID 3

Regeneracion de Glicol

Presion en el
Separador Flash de P1-3175 SKID 9 28.5 psig 28 - 34 psig
Glicol (D-3175)
Temperatura del Sala de
Reboiler de Glicol (E- TI-6145C Control / 268°F -

6145) SKID 9
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Temperatura de TI-3105
ingreso de glicol rico al -13°F -
SKID 9 TI-3110 SKID2/3
Temperatura de salida Sala de
de glicol pobre del T1-6150B Control/ 104°F HT: 200°F
SKID 9 SKID 9
Nivel del Separador Sala de LL: 50%
Flash de Glicol (D- LIC-3175A Control / 51%
3175) SKID 9 HL: 86.5%
. . Sala de
N ool (E oy LI-6145 Control / |  68% LL: 60.96%
SKID 9
. Sala de LL: 35%
Né":'(ggo?‘zggﬁ'gg)or LI-3180 Control / 50%
SKID 9 HL: 80%

6.1.2.

Fuente: Delta V — GMP

Con las condiciones de operacion especificadas, se deberia
regenerar el glicol de tal manera que el glicol pobre resultante tenga
una composicion de 85% en peso de MEG (haciendo efectiva la

inhibicion de hidratos en los equipos frios).

PROBLEMAS OPERATIVOS PRESENTADOS

El principal problema operativo encontrado en el Sistema de
Inyeccion y Regeneracion de Glicol fue su inestabilidad frente a las
variaciones en el volumen de gas procesado propio de la operacion.
Las continuas variaciones en las entregas de gas, requerian mayor
flexibilidad de este sistema para regular la inyeccion de glicol a los
equipos frios de manera de no afectar la operacion de éstos por
formacion de hidratos.

A continuacion se describe los problemas presentados debido a la

operacién de este Sistema:
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6.1.2.1. INESTABILIDAD DEL SISTEMA

Segun se detalla en la Tabla N°20 (Condiciones de
Operacion), el flujo de inyeccién de glicol a los equipos frios

es como sigue:

- E-6100/E-6105: 3.0 GPM
- E-6110/E-6115: 0.50 GPM

- E-6120/E-6125: 0.25 GPM

Debido a las variaciones en el volumen de gas procesado,
se debia mantener el flujo de inyeccion de glicol a cada

equipo, aun cuando las entregas disminuyan o aumenten.

En un escenario de operaciéon normal, se veia que el nivel
en el Acumulador de Glicol (D-3180) disminuia
continuamente. Por este motivo, se regulaba la velocidad de
la bomba de glicol con la finalidad de disminuir el flujo de
inyeccion a los equipos, de manera de mantener el nivel del
Acumulador de Glicol en niveles normales de control (40 —
50%), ademas, se evitaba que la bomba cavite por bajo nivel

del D-3180.

El flujo de inyeccion de glicol a equipos se llegé a regular a

los siguientes valores:



[123]

- E-6100/E-6105: 0.75 GPM
- E-6110/E-6115: 0.30 GPM

- E-6120/E-6125: 0.20 GPM

Para el primer semestre de operacion de la Planta (2008 —
2009), se tenia un elevado consumode MEG : 4 - 5
cilindros/mes. Este valor estaba muy por encima de lo

calculado en el disefio (ver Tabla N°21).

La siguiente tabla muestra los consumos calculados en la

ingenieria de detalle y el consumo que se venia teniendo:

Tabla N° 21 — Consumo de MEG. Disefio vs. Operacion

DISENO OPERACION
CONSUMO (Para 40 MMSCFD) | (Para < 40 MMSCFD)
cilindros/mes 2.4 4-5

Fuente: Datos de Operacion — GMP

Ademas del consumo elevado de MEG; como consecuencia
de la disminucion de los flujos de inyeccion de glicol en los
equipos de enfriamiento del gas, el glicol se acumulaba en
los tubos de los intercambiadores de calor gas/gas y chillers,
esto ocasionaba realizar procedimientos de calentamiento
del tren de enfriamiento afectado por la acumulacion de
glicol para poder desplazar este volumen hacia el SKID de

GLICOL.
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Los indicadores que reflejan acumulacion de glicol en los

tubos de los equipos mencionados son:

- Presion diferencial alta del tren afectado (cerca de 5 psi).
- Alta diferencia de temperaturas de salida de gas entre

ambos trenes de enfriamiento (> 10 °F).

En la siguiente tabla se muestran los instrumentos de control
y valores de alarma que indican la acumulacion de glicol en

los equipos.

Tabla N° 22 — Indicadores de Acumulacion de Glicol en Equipos

INSTRUMENTOS DE VALOR DE

EQUIPO CONTROL ALARMA

PDIT-6100 / PDIT-

6105 HPD: 5 psi

Intercambiadores

Gas/Gas HT: 65°F
TIT-6100 / TIT-6105

LT: O°F
PDIT-6110 / PDIT- . .
6115 HPD: 5 psi
Chillers de Gas HT: O°F
TIT-6110/ TIT-6115
LT: -18°F

Fuente: Delta V — GMP

El procedimiento de calentamiento del tren de enfriamiento
afectado requeria que se aumentara la temperatura de
salida de gas de los equipos por unas horas hasta finalizar
el desplazamiento de glicol, es decir, se trabajaba por

encima de -13°F, llegando a temperaturas positivas.



6.1.2.2.
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Todo esto hacia muy inestable el proceso en general,
afectando directamente a la eficiencia de recuperacion de

LGN.

COMPOSICION INADECUADA DE MEG EN EL GLICOL

POBRE

La importancia de conocer la composicion del glicol pobre y

glicol rico, se debe a:

- Glicol pobre; con la composicion del glicol pobre se
puede conocer la temperatura de congelamiento de esta
solucion y, de esta manera, asegurar que se encuentre
por debajo de la temperatura mas baja del proceso (-
13°F) a fin de evitar la formacién de hidratos en los
equipos.

- Gilicol rico; la composicion de glicol rico cuando se
compara con la del glicol pobre, es un indicativo de la
eficiencia de la regeneracion.

Segun los datos de disefio, el glicol rico debia tener la
siguiente composicion: 78.3% en peso de MEG y 21.7%

en peso de Agua.

Debido a la importancia descrita, se realizaron los analisis
de muestras de glicol rico y pobre a partir del segundo
trimestre del afo 2009. Los puntos de muestreo

considerados fueron:
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Salida de glicol rico del D-3175 (LV-3175A).

Salida de glicol pobre del D-3180 (Bombas P-1150/P-1155).

Los resultados de laboratorio arrojaron las siguientes

composiciones:

Tabla N° 23 — Composicion del Glicol Pobre y Rico

Glicol Pobre Glicol Rico
Fecha (% peso) (% peso)

MEG Agua MEG Agua
30-04-09 92 8 79 21
08 -05-09 95 5 78 22
19-05-09 91 9 81 19
22-05-09 95 5 81.5 18.5
09 - 06 —-09 93.5 6.5 81 19

Fuente: Laboratorio - GMP

Para el caso del glicol pobre, se relacion6 los resultados
obtenidos con el punto de congelamiento que le

corresponde.

Tabla N° 24 — Punto de congelamiento del Glicol Pobre

Glicol Pobre Temperatura
Fecha % peso de MEG °F
30-04-09 92 -13
08 —05-09 95 -4
19-05-09 91 -15
22-05-09 95 -4
09 — 06 — 09 93.5 -7
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De acuerdo con los resultados, la temperatura de
congelamiento del glicol pobre se encontraba muy cerca a la
temperatura mas baja del proceso y, en algunos casos, era
superior.

Se confirmaba de esta manera las presiones diferenciales
altas en los trenes de enfriamiento, los cuales alertaban,
ademas de la acumulaciéon de glicol en los equipos, la
posible formacion de hidratos por estar muy cerca de la

temperatura de congelamiento de la solucién de glicol.

Hasta este momento, no se mostraba evidencia de
taponamiento de tuberias y equipos por hidratos, quiza, en
parte, por el continuo procedimiento de desplazamiento de
glicol implementado en la operacion y, en parte, a la puesta
fuera de servicio de uno de los trenes por disminucién del
volumen de gas procesado, procedimiento operativo que
ayudaba indirectamente a calentar el tren, desplazando asi
la solucion acuosa de glicol existente en los tubos de los

equipos.

6.1.3. SOLUCIONES PROPUESTAS A LOS PROBLEMAS

ENCONTRADOS

Para estabilizar el sistema y alcanzar la composicion de glicol rico y

pobre adecuada, se considero lo siguiente:
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- Evaluacion del efecto de la temperatura del Regenerador de Glicol
(E-6145) en el Sistema.

- Flujos minimos de inyeccion de glicol a los equipos.

6.1.3.1. EVALUACION DEL EFECTO DE LA TEMPERATURA DEL

REGENERADOR DE GLICOL EN EL SISTEMA

La importancia de la temperatura del Regenerador de Glicol

responde a lo siguiente:

- Mediante la temperatura del Regenerador de Glicol se
puede realizar el ajuste de la composicion del glicol
pobre.

- Altas temperaturas en el Regenerador originan el arrastre

y pérdida de glicol en el vapor de agua despojado.

Desde el inicio de la operacion, se mantenia la temperatura
de operacion del Regenerador en 268°F, segun el valor de

diseno.

De acuerdo con el consumo mensual de MEG y los
resultados de los analisis de las muestras de glicol pobre, se
realiza la siguiente matriz de evaluacion de la solucién

propuesta.
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Problema Causa Valor Consecuencia Solucién Instrumento Tendencia del Motivo del Indicadores de Efecto
actual Propuesta de Control Ajuste Ajuste la Efectividad esperado
de la del Ajuste
variable
- Disminucién del
consumo
SiemisEn mensual de MEG
Alta Pérdida de MEG gradual de la Evaluar si las - Control del
Consumo con los vapores de Modificar la temperatura de pérdidas de MEG Consumo
Temperatura del R ; = consumo
elevado de 268°F agua a la salida del | temperatura de TI1-6145C regeneracion responden a una mensual de
Regenerador de ” mensual de MEG
MEG Glicol (E-6145) Regenerador de regeneracion elevada MEG relacionado con
Glicol (En intervalos de 2 temperatura
a 4°F) el volumen de
gas procesado.
T tura d Evaluar la Obt
) emp?ra yrat € composicién de - | gpe:juna
congelamiento - MEG en el glicol solucion de
cercano al valor de Disminucion b glicol pobre al
L temperatura mas gradual de la pobre con una 85% en peso de
Composicion Alta baia del Modificar la ¢ tura d temperatura de MEG
inadecuada | Temperatura del o aja del proceso. emperatura de regeneracion Resultados de )
268°F temperatura de T1-6145C regeneracion 5 ; ) ;
de MEG en el | Regenerador de - Riesgo de reteneracion mas baja, a fin de Laboratorio - Condiciones de
glicol pobre Glicol (E-6145) 9 hallar el valor de

formacion de
hidratos en los
tubos de los
equipos.

(En intervalos de 2
a 4°F)

temperatura
adecuado que
permita el 85%
en peso de MEG.

operacion fuera
del rango de
formacion de
hidratos.

Nota: Ver en capitulo VII, pag. 147 — 150, los resultados de las pruebas realizadas.
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6.1.3.2. FLUJOS MINIMOS DE INYECCION DE GLICOL A

EQUIPOS

La depresién del punto de rocio del gas no solo depende de
la temperatura de enfriamiento a la que se someta el gas,
sino también de la cantidad y la concentracién del glicol
inyectado, proporcionando los volumenes adecuados se
logra entre el glicol y el gas unas condiciones de equilibrio

propicias para reducir el punto de rocio.

Puesto que el tema de la concentracién del glicol ya se
evalué en el item 6.1.3.1., dedicaremos este espacio a

evaluar la cantidad de glicol inyectado en los equipos.

La importancia de la cantidad de glicol inyectado a los

equipos responde a lo siguiente:

- El flujo de inyeccion de glicol debe ser el adecuado para
garantizar una aspersion homogénea en los tubos de los
equipos.

- Con cantidades pequefias y menores al flujo minimo de
las boquillas, la aspersion pasa a ser un goteo, dando
lugar a la acumulacion de glicol en los tubos.

Mientras que con flujos mayores, también se favorece la
acumulacion de glicol en los tubos de los

intercambiadores.
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Los flujos de inyeccidn de glicol a los equipos sometidos a

enfriamiento se mantenian en:

- Intercambiadores Gas/Gas: 0.75 GPM
- Chillers de Gas: 0.30 GPM
- Condensadores de Reflujo de la Deetanizadora: 0.20

GPM

Se detalla a continuacion el tipo de boquillas de inyeccion de

glicol utilizado en la Planta y el flujo minimo recomendado

por el fabricante.

Tabla N° 26 — Boquillas de Inyeccion de Glicol

Standard Spray Capacidad de la Angulo de .
Nozzle boquilla aspersion Servicio
Tipo de Boquilla q P
Recto 1/8 G-316SS 2.8 W | 0.28 GPM @ 10 psi 120° Chillers /
) ’ P Condensadores
. o Intercambiadores
Recto 1/2 G-316SS 35 W 2.6 GPM @ 5 psi 114 Gas/Gas
P . o Intercambiadores
Angulo recto 1/2 GA-316SS 35 W 2.6 GPM @ 5 psi 114 Gas/Gas

De acuerdo con los indicadores que reflejan la acumulacion
de glicol en los tubos de los equipos, se realiza la siguiente

matriz de evaluacién de la solucién propuesta.
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Tabla N° 27 — Matriz de Evaluacion de la Solucion Propuesta

Problema Causa Valor ac_tual dela Consecuencia SouEien WSIUMSNIE | METEEE € 6/ MOt-iVO del Indicadores Efecto esperado
variable Propuesta de Control Ajuste Ajuste de la P
Efectividad
del Ajuste
- Presiones
diferenciales en
los trenes de
enfriamiento
menores al valor
- Inestabilidad Trabajar con los de alarma (< 5
del Sistema. - FI-6100A/B, flujos minimos psi).
- Intercambiadores L FI-6105A/B suministrados
Gas/Gas: 0.75 - Eficiencia de Aumentar l0s | por el fabricante - Diferencia de la
GPM recuperacion de Modif - FI-6110/ FI- flujos de a fin de evitar el | - Condiciones | temperatura de
Lo odificar el : 7 i i -
Acumulacien | Disminucion LGN afectada fluio d 6115 inyeccion de | goteo de glicol | de operacién. | enfriamiento
: de flujos de - Chillers: 0.30 GPM | por . Jo de glicol al | i entre ambos
de glicolen | . 19 . inyeccion de o en los equipos L
equipos inyeccion de procedimiento glicol a - FI-6120 / FI- minimo producido por - EflClenC|a_Qe trenes < 10°F.
glicol - Condensadores: de . 6125 especificado una inadecuada | Recuperacion
0.20 GPM calentamiento €quipos segun el tipo aspersion. de LGN. - Menor
de equipos para de boquilla frecuencia de
desplazar el ejecucion del
glicol procedimiento de
acumulado. desplazamiento

de glicol del tren
afectado.

- Estabilidad de
la operacién.

Nota: Ver en capitulo VII, pag. 152, los resultados de las pruebas realizadas.
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6.2. SISTEMA DE CALENTAMIENTO CON FLUIDO TERMICO

6.2.1. CONDICIONES DE OPERACION

Las condiciones de operacion de este sistema, se muestran en la

siguiente tabla:

Tabla N° 28 — Condiciones de Operacion — Sistema de Calentamiento con Fluido Térmico

INSTRUMENTO | FYCAR 1 yaLoR RANGO DE
VARIABLE DE CONTROL DE 3 NORMAL VARIACION
MEDICION PERMITIDO
Presion del Tanque de Sala de
Expansion de Fluido PI1-3170A Control / 72 psig -
Térmico (D-3170) SKID 8
Flujo de Fluido Térmico Sala de
de Bombas (P-1130/ FI-3170 Control / 633 GPM | 380 -486 —633
P-1135) SKID 8
Temperatura de
. Sala de
Entrada de Fluido TI-3170A Control/ | 330°F
Térmico al Horno (H- SKID 8
8100)
Temperatura de Salida Sala de
de Fluido Térmico del TIC-8100E Control / 540°F -
Horno (H-8100) Campo
Temperatura en el Arco Sala de
P TI-8100H Control / Variable 1100°F — 1310°F
del Horno (H-8100) C
ampo
Temperatura de Salade
Chimenea del Horno TI-8100J Control / Variable 590°F — 670°F
(H-8100) Campo
. Sala de .
Tiro en el Horno (H- ) Nai (-0.2inH0) — (-
8100) PDI-8100D %ontrol/ 0.3 inH,O 0.4inH,0)
ampo
S e Gaseoie Sala de
. Al-8100 Control / Variable 2.0 -3.8 %0,
Chimenea del Horno Campo
(H-8100) P
Apertura de Damper de Sala de
Chimenea del Horno HIC-8100P Control / 45% 40 — 60%
(H-8100) Campo
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Presion de Gas Sala de
Combustible al Horno PIC-8100E Control / Variable 5.0 — 18 psig
(H-8100) Campo

6.2.2.

Fuente: Delta V — GMP

Con las condiciones de operacién especificadas, se deberia
mantener la temperatura de salida del fluido térmico para los
usuarios del Sistema (Reboiler de la Deetanizadora, Reboiler de la
Debutanizadora y Regenerador de Glicol) y la estabilidad de la

operacion.

PROBLEMAS OPERATIVOS PRESENTADOS

El principal problema operativo encontrado en el Sistema de
Calentamiento con Fluido Térmico fue su inestabilidad para
responder a las continuas variaciones en el volumen de gas
procesado propio de la operacion. Las continuas variaciones en las
entregas de gas, requerian mayor flexibilidad de este sistema para
mantener la temperatura del fluido térmico, necesario para proveer
de calentamiento a los usuarios y no alterar las condiciones de

operacién de éstos.

A continuacion se describe el principal problema presentado en este

Sistema:

6.2.2.1. INESTABILIDAD DEL SISTEMA

La inestabilidad de este Sistema se debia a lo siguiente:



[135]

- Llamas pulsantes en los quemadores de gas del Horno.

- Apagado de quemadores.

Estas condiciones se presentaban cuando se incrementaba
el volumen de gas procesado por encima de 30 MMSCFD,
manteniéndose en el periodo de tiempo de procesamiento
del volumen especificado, por lo general 5 — 6 horas

continuas.

Debido a que estas condiciones se generaban en los
quemadores del Horno (04 en total), afectaba directamente y
en gran magnitud el calentamiento del fluido térmico,
presentandose disminucion de la temperatura de salida de
fluido térmico del Horno (TIT-8100E) muy por debajo de su
valor normal (20 — 40°F por debajo del valor normal de
540°F).

Al disminuir esta temperatura, incidia directamente en el
calentamiento de las columnas Deetanizadora,
Debutanizadora y en el Regenerador de Glicol. Esto forzaba
a una disminucién del enfriamiento del gas natural, a fin de
no causar otros problemas operativos como enfriamiento

extremo de las columnas de fraccionamiento.

El proceso se estabilizaba cuando se normalizaban las
condiciones de operacion del Horno. Esto sucedia,
generalmente, cuando disminuia el volumen de gas a

procesar.
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Como consecuencia de esta inestabilidad, la eficiencia de

recuperacion de LGN se veia afectada.

Debido a estos indicadores del problema, se considerdé que
podria tratarse de falta de aire suministrado al Horno para la

combustion.

6.2.3. SOLUCIONES PROPUESTAS A LOS PROBLEMAS

ENCONTRADOS

Para estabilizar el sistema, se considero lo siguiente:

- Evaluacioén del exceso de oxigeno en los gases de combustion y

su efecto en la estabilidad del Sistema.

6.2.3.1. EVALUACION DEL EXCESO DE OXIGENO EN LOS
GASES DE COMBUSTION Y SU EFECTO EN LA

ESTABILIDAD DEL SISTEMA

El problema de llamas pulsantes y apagado de quemadores,
se puede deber a la falta de aire suministrado al Horno para

la combustion.

Sin embargo, segun la medicién del Analizador de Oxigeno,
la cantidad de O, en los gases de combustion se encontraba

en el rango permitido de acuerdo al disefio del Horno.
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Segun los datos de disefio del Horno, el exceso de oxigeno

permitido es de 2.0 — 3.8%.

Se evalud entonces el Analizador de Oxigeno en si, con
respecto a su calibracion y ubicacion.
La calibracion dio resultados positivos, los valores de

medicidn eran correctos.

Quedaba entonces evaluar la ubicacion del Analizador y su

efecto en la medicion del oxigeno.

La siguiente tabla muestra el lugar de medicién de oxigeno

recomendado y el que tenemos en Planta.

Tabla N° 29 — Lugar de Medicion de Oxigeno en Hornos

Analizador de

Oxigeno Lugar Ventaja Desventajas
Debajo de la Refleja la cantidad de .Elelvada tedmp?ratura
Recomendado Zona de oxigeno presente en los € la zona radiante.
Proteccion gases de combustion Dificil acceso para la
(Shield Section) luego de la reaccion. medicion.

. Las entradas o fugas
de aire en la seccion
convectiva pueden dar
lecturas erréneas de

Después de la oxigeno.
Zona .
En Planta Convectiva Temperatura favorable y . Los combustibles en
(Convection acceso mas sencillo. los gases de
Section) combustion continuaran

quemandose sobre los
tubos calientes de la
zona convectiva y no
mostraran los valores
correctos.
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El lugar de medicidon recomendado y el existente en Planta,

se grafica en la siguiente figura.

Zr433

1175

Ubicacién del Analizador
de Oxigeno en la Planta

Dint
2252

Ubicacion recomendada
del Analizador de Oxigeno

Fig. N° 26 — Ubicacion del Analizador de Oxigeno
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De acuerdo con el cuadro, el Analizador de Oxigeno
instalado en Planta podria dar lecturas erroneas debido a las
posibles entradas de aire generadas por su ubicacion. Es
decir, el valor de oxigeno medido en esta zona (2.0 %)
podria estar por encima del valor real de oxigeno producto
de la reaccion de combustidon, que hasta ahora es

desconocido.

Con esta consideracién, que supone la falta de aire
suministrado para la combustién, se realiza la siguiente

matriz de evaluacion de la solucion propuesta.
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Tabla N° 30 — Matriz de Evaluacion de la Solucion Propuesta

Problema Causa Valor actual Consecuencia el o7 LS UFErie Tend(_ancia del MOt.iVO eizl Indicadores Efecto esperado
de la Propuesta de Control Ajuste Ajuste de la
variable Efectividad
del Ajuste
- Aumento del
exceso de O,
- Disminucion de por encima de
la temperatura 4.0%.
de salida de
fluido térmico - Aumento de tiro
1. Liamas del Horno. 1 AL8100 EViﬂluar Sidel en el Horno.
pulsantes en - No satisfaccion Aumentar prolla(renn;g © - Temperatura
oz Cantidad 2.0 % exceso | de los Suministrar | 2. PDI-8100D | graduaimente pulsantes y - Condiciones | de salida de
quemadores insuficiente de . de O requerimientos mayor la cgntldad de apagado de de operacion fluido térmico
de gas del aire ? de calor de los cantidad de 3. TIC-8100E e guemadores . estable
Horno. suministrado usuarios aire a los quemadores | denala | - Eficiencia de .
: 4. TI-8100H mediante la P . R i oy to d
2. Apagado de para |6_I' y guemadores apertura de los falta de aire ecuperacion ncremento de
dores. combustion - Ingstabllldad del del Horno 5. PIC-8100E reqistros de entregado al de LGN. la temperatura
quemado Sistema. 9 aire Horno del arco del
Horno.
- Eficiencia de
recuperacion de - Incremento en
LGN afectada el consumo de
(baja gas combustible.
eficiencia).
) - Estabilidad del
Sistema.

Nota: Ver en capitulo VII, pag. 154 — 155, los resultados de las pruebas realizadas.
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6.3. ENFRIAMIENTO DEL GAS NATURAL

6.3.1. CONDICIONES DE OPERACION

Las condiciones de operacion de este sistema, se muestran en la

siguiente tabla:

Tabla N° 31 — Condiciones de Operacién — Enfriamiento del Gas Natural

INSTRUMENTO | LUGAR DE VALOR
VARIABLE DE CONTROL MEDICION NORMAL
Temperatura de Salida de TI-6110 Sala de
Gas de Chillers (E-6110 / E- Control / -13.0°F
6115) TI-6115 SKID 2
Sala de
Tempegﬁg?&gzgg;’amdor TI-3105 Control / -12.0 °F
SKID 2
Temperatura de Salida de T1-6120 Sala de
Gas de Condensadores de . Control / 13.0°F
Reflujo de la Deetanizadora TI-6125 SKID 3 '
(E-6120 / E-6125)
Temperatura del Acumulador Sala de
de Reflujo de la TI1-3110 Control / -12.0°F
Deetanizadora (D-3110) SKID 3
Temperatura de Tope de la Sala de o
Deetanizadora (T-2100) TI-2100E Control AR

Fuente: Delta V — GMP

Segun los calculos de disefio, la temperatura tanto en el Separador
Frio (D-3105) como en el Acumulador de Reflujo de la Deetanizadora

(D-3110), se deberian mantener en -13°F.
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La eficiencia de recuperacién de LGN, no sélo depende de la
depresion del punto de rocio del gas natural, ademas de ésto, era
importante mantener estable todos los sistemas involucrados vy

descritos en los items anteriores.

En el caso del Enfriamiento del Gas, no se puede hablar de un
problema, mas que nada lo que se hizo fue buscar alternativas de
optimizacion de la recuperacion de LGN aumentando el enfriamiento

del gas natural.

EVALUACION DEL AUMENTO DE ENFRIAMIENTO DEL GAS

NATURAL

Manteniendo la temperatura de salida del gas natural tanto de los
Chillers como de los Condensadores de Reflujo de la Deetanizadora
en -13°F (temperatura mas baja del proceso), no se logra mantener
este valor en el Separador Frio y Acumulador de Reflujo de la

Deetanizadora.

El motivo por el que no se mantiene la temperatura entre los Chillers
y el Separador Frio, se debe basicamente a pérdidas de enfriamiento
por la longitud de tuberia.

En el caso de los Condensadores de Reflujo de la Deetanizadora y
su Acumulador, también se debe a pérdidas de enfriamiento por el

tramo de tuberia.
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El planteamiento para lograr -13°F de temperatura en el Separador
Frio y Acumulador de Reflujo de la Deetanizadora, es aumentar el

enfriamiento en los Chillers y Condensadores.

Este ajuste sblo se podia realizar manteniendo estable todos los
sistemas descritos anteriormente y logrando los resultados

esperados.

Por tanto:

- Solo con un Sistema de Inyeccion y Regeneracion de Glicol
estable y 6ptimo, se podra aumentar el enfriamiento del gas sin
correr el riesgo de formacion de hidratos.

- Solo con un Sistema de Calentamiento con Fluido Térmico
estable, se podra aumentar el enfriamiento del gas que significa
mayor requerimiento de calor de parte de los usuarios (reboilers
de las columnas) para mantener el perfil de temperatura adecuado

en la Deetanizadora.

De acuerdo con este planteamiento, se realiza la siguiente matriz de

evaluacién de la alternativa propuesta.
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Tabla N° 32 — Matriz de Evaluacion de la Alternativa Propuesta

Variable a Valor Alternativa Instrumentos Tendencia del Motivo del Ajuste Indicadores de la Efecto esperado
Optimizar actual de Propuesta de Control Ajuste Efectividad del P
las Ajuste
variables
1. Con el Sistema de 1. Temperatura Optima
1 Dismini | IFglyecuon on de Gl 3{ no mayor de -13°F en
oA ar el temperatura  del | estabilizado y TI-6110/ TI-6115. Acumulador de Reflujo.
: fgme_n ‘T € gas en los Chillers optimizado, se puede
32lrlamlen;as hasta  conseguir realizar el ajuste del T1-6120/ TI-6125. 2. Disminucion de la
una temperatura punto de rocio del gas temperatura de tope de
1.de'll'er§ge;?;%roar ?:?:‘Lljlral en los estable de -13°F sin problemas de TI-3105 / TI-3110. la Deetanizadora.
. P HIErs. en el Separador formacion de hidratos.
Frio. TI-3105 . TI-2100E. .
Frio. 3. Mayor recuperacion
2. Temperatura 12°F . ,?\I_Jme_nta;r ° TI-3110 2. Con el Sistema de Andlisis del gas | depropano.
: P i enfriamiento ) 2. Disminuir la| Calentamiento estable, | = __: :
et okl temperatura  del se puede suministrar a residual, —mediante 4. Disminucion de Ila
Acumulador de condensado P | | P . | | cromatografia. ) ;
Refluo de la en los condensado en los 0s usuarios el calor canltldad _de propano
T — Condensador Condensa_\dores necesario para | g Eficiencia de en la corriente de gas
) de Reflujo hasta compensar el mayor R i4 d residual.
es de Reflujo. : S ecuperacion €
conseguir una enfriamiento en  los LGN.
temperatura equipos frios, de 5. Aumento en la
estable de -13°F manera de mantener el Eficiencia de

en el Acumulador.

perfil adecuado de
temperatura en las
columnas.

Recuperacion de LGN.

Nota: Ver en capitulo VII, pag. 157 — 166, los resultados de las pruebas realizadas.
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VII.PRUEBAS Y RESULTADOS DE LOS SISTEMAS OPTIMIZADOS

7.1. SISTEMA DE INYECCION Y REGENERACION DE GLICOL

De acuerdo con el estudio realizado en el capitulo anterior, las

soluciones propuestas son:

- Disminucién gradual de la temperatura de regeneracion de glicol.
- Aumentar los flujos de inyeccion de glicol al minimo especificado segun

el tipo de boquilla.

El ajuste de las condiciones de operacion para este sistema se inicié en

junio del 2009.

7.1.1. DISMINUCION DE LA TEMPERATURA DE REGENERACION DE

GLICOL

La disminucion de la temperatura se realizd en el Regenerador de
Glicol (E-6145). Este ajuste se hizo de manera gradual vy
acompafado de resultados de laboratorio para conocer Ila

composicion del glicol pobre y la efectividad del ajuste.

Considerando la temperatura de operacion del E-6145 (268°F), el
ajuste se inicio disminuyendo 2°F a este valor. La idea era buscar la
temperatura en el Regenerador de Glicol hasta conseguir 85% en

peso de MEG en el glicol pobre.
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Con los resultados de laboratorio, se construyé la siguiente tabla que
relaciona la temperatura del Regenerador de Glicol con el % peso de

MEG en la solucion de glicol pobre.

Tabla N° 33 — Resultados de la prueba (% peso de MEG vs. Temperatura de Regeneracion

de Glicol)

Fecha abr-09| may-09| may-09| may-09 jun-09
% peso de MEG (glicol pobre) 92.0 95.0 91.0 95.0 93.5
Temperatura del E-6145 267 267 267 267 268
Fecha jun-09 jun-09 jul-09 jul-09 jul-09

% peso de MEG (glicol pobre) 86.0 86.0 87.0 87.5 87

Temperatura del E-6145 266 265 265 265 264
Fecha nov-09 nov-09 nov-09 | nov-09 dic-09
% peso de MEG (glicol pobre) 91.0 90.5 90.0 90.0 89.0
Temperatura del E-6145 258.6 257.4 258 258 258
Fecha ene-10 ene-10 ene-10 ene-10 feb-10
% peso de MEG (glicol pobre) 88.0 90.0 87.5 87.5 88.5
Temperatura del E-6145 254 254 254 254 254
Fecha abr-10 abr-10| may-10| may-10| may-10
% peso de MEG (glicol pobre) 86.5 87.5 89.0 89.0 90.5
Temperatura del E-6145 250 250 250 250 250
Fecha may-10 | may-10 may-10| may-10 jun-10
% peso de MEG (glicol pobre) 87.5 87.0 87.5 88.0 88.5
Temperatura del E-6145 248 248 248 248 248
Fecha ago-10| sep-10 sep-10| ene-11 mar-11
% peso de MEG (glicol pobre) 86.5 85.0 86.0 86.5 85.5
Temperatura del E-6145 247 247 247 247 247

Fuente: Laboratorio y Delta V — GMP

Estos resultados se visualizan en el grafico N°1, que muestra la

tendencia de las variables.
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Grafico N°1 - Historico de la Variacion del % peso de MEG con la Temperatura del Regenerador
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En cuanto al consumo de MEG, se tomaron los datos de la bitacora
del Supervisor de Operaciones para conocer el consumo mensual

durante la prueba.

Tabla N° 34 — Resultados de la prueba (Consumo Mensual de MEG)

Consumo Gas
Mes de MEG | Procesado
Cilindros | MMSCFD
jun-09 5.00 29.02
oct-09 4.30 31.39
dic-09 3.90 29.79
ene-10 3.36 31.36
feb-10 4.00 27.27
mar-10 6.73 28.07
abr-10 4.36 26.80
may-10 3.45 23.48
jun-10 3.55 29.66
jul-10 3.00 31.40
ago-10 3.00 32.21
sep-10 3.00 32.45
oct-10 2.00 32.01
nov-10 2.00 35.19
dic-10 2.00 31.88
ene-11 2.00 28.75
feb-11 2.00 30.70
mar-11 3.00 32.52
abr-11 2.00 30.15

El grafico N°2, relaciona el consumo mensual de MEG con el

volumen de gas procesado (promedio mensual).
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Grafico N°2 - Consumo mensual de MEG y Gas Procesado
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De acuerdo con los resultados, se comenta lo siguiente:

- Con una temperatura de 247°F en el Regenerador de Glicol, se
consigue la composicion de 85% en peso de MEG en el dlicol
pobre.

- La composicion de MEG se comienza a estabilizar en 85% (%
2.0%), a mediados del 2010.

- A partir del mes de julio del 2010, el consumo mensual de MEG se

estabiliza entre 2 — 3 cilindros.

. AUMENTO DE LOS FLUJOS DE INYECCION DE GLICOL A

EQUIPOS

El ajuste de los flujos de inyeccion de glicol al valor minimo segun el
tipo de boquilla (ver en Cap. VI, pag. 131, Tabla N° 26), se realizo
con la regulacién de la bomba de glicol pobre.

Se normalizé la inyeccidén de glicol a los equipos de enfriamiento
considerando mantenerlos como minimo en el flujo especificado por

el tipo de boquilla, ain con volumen de gas variable.

Para los Intercambiadores Gas/Gas, se aumentdé al minimo
especificado por el tipo de boquilla, mientras que para los Chillers de
Gas, se mantuvo el flujo considerado en el disefio (valor por encima
del flujo minimo de la boquilla). En el caso de los Condensadores de
Reflujo de la Deetanizadora, equipos que no causaron ningun

problema, se acordé mantener el flujo considerado en el disefo.
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La siguiente tabla muestra el ajuste realizado.

Tabla N° 35 — Resultados de la prueba (Flujos de Inyeccion de Glicol a Equipos)

Valor de . Ajuste
] C Valor minimo :
Equipos Tag operacion realizado
GPM GPM GPM
|ntercambiadores E-6100 A/B 075 260 260
Gas/Gas E-6105 A/B 0.75 2.60 2.60
] E-6110 0.30 0.28 0.50
Chiller de Gas
E-6115 0.30 0.28 0.50
Condensadores | E-6120 0.25 0.28 0.25
de Reflujo de la
Deetanizadora E-6125 0.25 0.28 0.25
Flujo total (FQI-6000) 410 11.52 11.90

Fuente: Delta V — GMP

A partir de mayo del 2010 se pudo realizar este ajuste, debido
principalmente a los resultados positivos que venia dando la prueba
del ajuste de la temperatura en el Regenerador de Glicol. Con una
mayor estabilidad en el nivel del Acumulador de Glicol (D-3180), se
pudo iniciar el incremento de los flujos de inyeccion que significaba
un mayor volumen de glicol circulante en el sistema.

De esta manera se aumento el flujo total de glicol de 4.10 a 11.90
GPM.

El mejor indicativo del resultado positivo de esta prueba, fue el
enfriamiento del gas alcanzado en los chillers. De acuerdo con los
graficos N°4, 5 y 6 (ver pag. 160 — 162), hasta el mes de mayo del
2010 no se lograba una temperatura menor de -10°F en el Separador
Frio (D-3105) debido a la acumulacion de glicol en los tubos de los

chillers por bajo flujo de inhibidor.
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7.2. SISTEMA DE CALENTAMIENTO CON FLUIDO TERMICO

De acuerdo con el estudio realizado en el capitulo anterior, la solucién

propuesta es:

- Aumento de la cantidad de aire a los quemadores mediante la apertura

de los registros de aire.

El ajuste de las condiciones de operacion para este sistema se inicié en

setiembre del 2009.

7.2.1. AUMENTO DE LA CANTIDAD DE AIRE A LOS QUEMADORES

El aumento de aire para los quemadores del Horno se realizd
mediante la apertura de los registros de aire secundario. Este ajuste
se hizo de manera gradual y acompafiado de un resultado muy
confiable y, mas que nada, visual, que es la estabilidad de este
sistema ante continuas perturbaciones (llamas pulsantes y apagado

de quemadores).

Este resultado que muestra estabilidad, venia acompanado de una
variable de proceso que indica el valor real del incremento del aire
para la combustién, como es la cantidad de oxigeno presente en los

gases de combustion que salen del Horno.



[154]

Considerando que el exceso de oxigeno se debia mantener entre 2.0
— 3.8%, el ajuste se inicid incrementando este valor a 4.0% mediante
la apertura de los registros de aire secundario. La idea era encontrar
el exceso de oxigeno adecuado que permita mantener estable la
operaciéon del Horno sin eventos de llamas pulsantes y apagado de

quemadores.

Con los datos del software de control de procesos utilizado en la
Planta (Delta V), se construyo el grafico N° 3 en el que se muestra la

tendencia del ajuste del exceso de oxigeno en el Horno.

De acuerdo con los resultados, la estabilidad del Horno se consigue

con un exceso de oxigeno de 6 — 7%, a partir de febrero del 2010.

El consumo de gas combustible se mantuvo estable y no fue
afectado por el ajuste, claro que su valor varia con el volumen de
Gas Procesado diario.

El consumo de gas combustible se ha mantenido, antes y después
del ajuste, entre 2.3 — 2.6 % del GNA procesado al dia. Siempre por

debajo del 3%.

Un mejor indicativo de los resultados positivos de este ajuste, fue la
eficiencia de recuperacion de LGN. En el afio 2010, la tendencia de
esta eficiencia era la estabilidad, en un valor de 92%.

En el grafico N° 7 (ver pag. 166) se puede ver la tendencia a la
estabilidad en la recuperacion de LGN desde el inicio de la

operacion.
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Grafico N°3 - Exceso de Oxigeno en el Horno
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7.3. ENFRIAMIENTO DEL GAS NATURAL

De acuerdo con el estudio realizado en el capitulo anterior, la alternativa

de optimizacién propuesta es:

- Aumentar el enfriamiento del gas natural en los chillers y

condensadores, disminuyendo la temperatura del gas en estos equipos.

Es necesario comentar que la alternativa de optimizacién propuesta se
realizé luego de los resultados positivos de las pruebas realizadas en los 2
sistemas descritos anteriormente, es decir, para optimizar la recuperacién de
LGN, primero, se tuvo que lograr la estabilidad operativa del Sistema de
Inyeccion y Regeneracion de Glicol y del Sistema de Calentamiento con

Fluido Térmico.

El ajuste de las condiciones de operacion de este sistema se inici6 a

partir de julio del 2010.

7.3.1. DISMINUCION DE LA TEMPERATURA DEL GAS EN LOS

CHILLERS Y CONDENSADORES

La disminucion de la temperatura de gas en los Chillers (E-6110 / E-
6115) y Condensadores (E-6120 / E-6125) se realiz6 de manera
gradual y verificando las condiciones de operacién del sistema

involucrado.



Considerando la temperatura de operacion de estos equipos (-
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13.0°F), el ajuste se inicié disminuyendo este valor a -14.0°F. La idea

era buscar la temperatura de enfriamiento del gas en estos equipos

para obtener -13.0°F como minimo en el Separador Frio (D-3105) y

en el Acumulador de Reflujo de la Deetanizadora (D-3110).

Con los datos del software de control de procesos utilizado en la

Planta (Delta V) se construy6 los graficos N° 4, 5y 6 (ver pags. 160 —

162); en ellos se muestra la tendencia anual de la temperatura del D-

3105, D-3110 y su efecto en la temperatura del tope de la

Deetanizadora.

El resultado de la prueba se puede ver en la Tabla N° 36, esta tabla

muestra el

Condensadores.

histérico de

la

temperatura en

los Chillers vy

Tabla N° 36 — Resultados de la prueba (Disminucién de la temperatura del gas en los

Chillers y Condensadores)

FECHA | TI-3105 | TI-3110 | TI-6110 | TI-6115 | TI-6120 | TI-6125
Afio 2009
Feb-09 -10.3 8.6 -10.9 70.0 -11.4 57.4
Feb-09 9.9 -10.0 -10.8 75.0 13.7 67.8
Feb-09 11.8 9.8 114 74.7 -14.2 67.6
Feb-09 1.5 -10.8 -15.4 75.8 -15.1 67.7
Mar-09 -8.0 -10.2 -14.8 74.3 -14.0 67.5
Mar-09 12.2 11.1 17.1 74.9 -15.1 67.5
Mar-09 104 11.8 -13.9 74.3 -13.8 66.4
Mar-09 -11.0 12.5 13.7 74.2 -15.0 68.6
Apr-09 11.2 -10.3 -13.2 73.4 135 68.9
Apr-09 12,6 -10.5 0.7 -15.0 21.7 -15.0
Apr-09 -13.1 12.7 68.9 -14.5 65.7 14.2
Apr-09 5.1 -11.6 -15.2 15.5 -12.8 6.4
May-09 -13.2 12.7 -15.3 29.7 -11.6 48.4
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May-09 -12.4 -11.9 -14.5 7.9 -14.3 30.3
May-09 -13.1 -12.7 -10.2 -14.4 -15.4 -15.0
May-09 -12.9 -14.2 -14.2 -14.4 -16.0 -15.3
Jun-09 -11.6 -9.6 -13.9 -134 -134 -14.4
Jun-09 -10.0 -12.6 -6.9 -11.8 -14.8 -14.8
Jun-09 -11.5 -13.4 -12.0 -12.7 -134 -13.8
Jun-09 -10.8 -12.7 -12.1 -12.7 -13.5 -13.4

Jul-09 -9.3 -11.2 -11.2 -11.6 -12.0 -12.6

Jul-09 -10.1 -12.3 -11.7 -1141 -13.6 -13.5

Jul-09 -10.2 -11.7 -12.4 -11.4 -12.5 -12.4

Jul-09 -10.3 -12.5 -11.7 -12.2 -12.6 -13.6
Aug-09 -10.1 -11.9 -10.7 -11.6 -13.0 -12.4
Aug-09 -10.2 -11.8 -11.5 -11.6 -12.3 -12.3
Aug-09 -10.3 -11.5 -12.0 -10.9 -12.3 -12.7
Aug-09 -10.3 -12.4 -10.1 -12.1 -12.8 -12.9
Sep-09 -9.1 -12.2 -9.1 -11.9 -12.5 -12.7
Sep-09 0.1 -11.1 14.6 -8.1 -8.3 -8.3
Sep-09 -9.8 -12.5 -11.6 -1141 -12.6 -12.7
Sep-09 -9.3 -13.3 -10.6 -10.5 -12.8 -13.1
Oct-09 -9.4 -13.6 -10.8 -10.7 -13.3 -13.7
Oct-09 -8.8 -12.9 -8.9 -10.9 -12.9 -12.6
Oct-09 -7.6 -12.9 -12.0 -11.6 -12.8 -12.6
Oct-09 -8.9 -11.0 -10.0 -11.6 -12.2 -9.9
Nov-09 -10.8 -12.8 -11.5 -11.3 -12.5 -12.2
Nov-09 -9.5 -12.7 -10.5 -11.6 -13.3 -13.5
Nov-09 -9.4 -12.3 -11.3 -10.3 -12.5 -12.0
Nov-09 -9.3 -13.2 -9.9 -11.3 -14.1 -13.2
Dec-09 -8.8 -13.0 -11.0 -9.4 -13.9 -12.5
Dec-09 -8.1 -13.5 -9.9 -8.7 -12.4 -13.4
Dec-09 -5.9 -12.3 -9.9 -10.6 -14.0 -14.4
Dec-09 -6.6 -11.8 -8.6 -9.7 -12.6 -12.0

Arfio 2010

Jan-10 -8.4 -11.8 -6.9 -9.5 -12.5 -11.5
Jan-10 -9.7 -12.4 -9.1 -104 -12.6 -12.2
Jan-10 -7.0 -12.6 -6.7 -10.0 -12.7 -12.8
Feb-10 -7.8 -12.0 -8.0 -9.4 -13.3 -13.1
Feb-10 -4.5 -11.5 -1.4 -6.1 -4.7 -7.2
Feb-10 -7.8 -11.8 -8.4 -8.9 -12.6 -134
Mar-10 -7.2 -10.3 -6.6 -9.6 -12.3 -12.8
Mar-10 -9.7 -12.2 -10.4 -8.5 -12.3 -12.7
Mar-10 -9.6 -11.6 -11.7 -8.8 -13.4 -13.2
Apr-10 -8.8 -12.3 -11.0 -9.4 -13.8 -14.3
Apr-10 -8.3 -11.9 -10.2 -7.4 -134 -141
Apr-10 -10.5 -9.6 -12.2 -10.5 -12.6 -13.3
May-10 -11.4 -10.7 21.8 -12.9 23.4 -12.9
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May-10 -9.5 -9.9 -11.6 -6.6 -13.6 -141
May-10 -12.2 -12.1 -14.3 -9.0 -12.9 -13.6
Jun-10 -11.5 -11.1 -12.2 -13.5 -13.0 -13.7
Jun-10 -11.2 -12.8 33.6 -12.4 44.5 -13.0
Jun-10 -10.7 -121 -12.3 -10.7 -13.8 -13.9
Jul-10 -11.4 -12.7 -12.7 -12.0 -14.2 -14.4
Jul-10 -12.0 -13.1 -13.0 -12.2 -14.9 -14.9
Jul-10 -12.7 -13.4 -14.1 -12.8 -14.4 -14.6
Aug-10 -11.7 -13.6 -14.6 -9.9 -14.6 -14.9
Aug-10 -12.3 -13.9 -14.7 -12.9 -15.2 -15.1
Aug-10 -12.3 -14.7 -14.6 -11.6 -14.3 -14.4
Sep-10 -12.9 -14.6 -13.9 -12.5 -13.9 -14.2
Sep-10 -12.9 -13.7 -14.4 -12.0 -134 -14.3
Sep-10 -13.1 -14.4 -13.8 -12.3 -14.7 -14.2
Oct-10 -9.7 -12.6 -13.1 -9.7 -13.7 -13.4
Oct-10 -12.9 -14.7 -13.7 -12.2 -15.4 -15.2
Oct-10 -13.4 -14.4 -14.9 -12.8 -156.1 -14.9
Nov-10 -12.7 -14.1 -14.6 -134 -13.6 -14.5
Nov-10 -13.7 -14.3 -14.7 -12.5 -14.6 -14.6
Nov-10 -12.9 -13.9 -13.3 -13.4 -13.7 -15.0
Dec-10 -13.5 -13.9 -14.2 -13.9 -16.7 -16.1
Dec-10 -13.4 -14.7 -156.2 -14.3 -14.9 -15.0
Dec-10 -14.3 -15.0 -14.2 -12.0 -13.6 -15.1
Arfio 2011

Jan-11 -12.3 -14.5 -14.4 -10.1 -14.9 -15.2
Jan-11 -13.0 -14.6 -12.9 -10.6 -12.2 -141
Jan-11 -13.7 -13.7 -14.6 -12.6 -14.7 -15.2
Jan-11 -12.5 -14.2 -14.6 -11.7 -14.7 -14.6
Jan-11 -13.1 -14.6 -13.0 -12.8 -14.3 -15.0
Feb-11 -15.2 -14.0 -15.2 -13.3 -15.9 -141
Feb-11 -10.1 -13.3 -14.0 -13.8 -13.9 -15.3
Feb-11 -13.8 -15.1 -14.4 -14.2 -15.2 -13.6
Feb-11 -13.8 -12.7 -14.7 -14.2 -14.8 -15.2
Feb-11 -121 -131 -14.5 -14.2 -14.9 -15.2
Mar-11 -13.9 -13.7 -16.5 -14.7 -15.1 -15.3
Mar-11 -14.3 -14.4 -14.0 -14.4 -13.0 -134
Mar-11 -14.1 -12.8 -15.2 -14.3 -13.9 -14.3
Mar-11 -14.7 -131 -14.8 -14.8 -14.4 -15.0
Mar-11 -14.0 -12.6 -14.2 -13.9 -14.0 -14.0
Apr-11 -13.2 -12.9 -13.8 -13.8 -14.6 -14.2
Apr-11 -13.7 -15.2 -13.9 -12.6 -14.8 -14.8
Apr-11 -13.3 -13.2 -14.0 -11.6 -13.0 -13.6
Apr-11 -14.8 -15.0 -14.6 -14.3 -15.2 -15.6
Apr-11 -13.4 -14.0 -14.1 -15.3 -14.5 -14.6

Fuente: Delta V — GMP
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Grafica N°4 - Temperatura de Enfriamiento y su efecto en la temperatura de tope de la Deetanizadora ( Afio 2009)
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—+—TI-3105 | -10.3 9.9 -11.8 | -11.5 -8.0 -12.2 | -104 | -110 | -11.2 | -12.6 | -131 -5.1 -13.2 | -124 | -13.1 | -129 | -116 | -10.0 | -11.5 | -10.8 9.3 -101 | -10.2 | -103 | -10.1 | -10.2 | -10.3 | -103 9.1 0.1 9.8 9.3 9.4 -8.8 -76 -8.9 -10.8 9.5 9.4 9.3 -8.8 -8.1 5.9 -6.6
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+ TI-2100E| 0.0 -1.8 -0.4 -1.0 0.6 -1.8 -2.7 -3.9 -1.2 0.1 -2.7 -3.6 -0.3 -3.0 -2.3 -3.5 23 -2.6 -1.3 -0.7 0.9 0.6 22 0.8 0.6 13 13 0.1 11 6.3 -1.0 -0.7 -1.1 -13 -1.0 17 -1.8 -0.8 -0.4 -16 -0.3 -0.8 0.7 03
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Grafico N°5 - Temperatura de Enfriamiento y su efecto en la temperatura de tope de la Deetanizadora (Afio - 2010)
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Grafico N°6 - Temperatura de Enfriamiento y su efecto en la temperatura de tope de la Deetanizadora (Afio 2011)
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Acompafa a estos resultados, la composicion del gas natural seco
obtenido mediante cromatografia de gas en linea. En la tabla N° 37,
se compara la composicién de esta corriente antes y después de los

ajustes realizados.

Tabla N° 37 — Composicion del GNS

Antes de la Después de la
prueba prueba
COMPONENTE (enero 2009) (enero 2011)
% mol % mol
CO, 0.7950 0.8500
Nitrogeno 0.1358 0.1800
Metano 92.7945 93.1600
Etano 5.9186 5.4100
Propano 0.0634 0.0500
i-Butano 0.0000 0.0000
n-Butano 0.0000 0.0000
i-Pentano 0.1961 0.2000
n-Pentano 0.0966 0.1100
Hexano+ 0.0000 0.0600
P°der(§$.'8;gi‘e’?) bruto 1060.1400 1057.6800

Fuente: Cromatografia — GMP

De acuerdo con los resultados, se comenta lo siguiente:

- A partir de mes de agosto del 2010, se logra alcanzar -13°F

constante en el D-3105 y D-3110.
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- Para obtener este valor, la temperatura de los chillers y
condensadores se mantiene entre -14.0 y -14.5°F. Debido a las
variaciones continuas en el volumen de gas procesado, se suele
llegar hasta -15.0°F.

- Se aprecia una disminucién de la cantidad de propano en la

corriente de gas residual.

Las pruebas realizadas y los resultados obtenidos en este capitulo,

llevaron a la estabilizacién y optimizacion de la recuperacion de LGN.

En la tabla N°38 y en el grafico N°7 se muestra el histdrico y la
tendencia de la eficiencia de recuperacion de LGN desde el arranque
de la Planta hasta los primeros cuatros meses del 2011. Desde
luego, la eficiencia promedio mensual refleja claramente el resultado

del proceso de estabilizacion y optimizacion.

Tabla N° 38 — Resultados de la prueba (Histérico de la Eficiencia de Recuperacion de

LGN)
Mes ene-09 feb-09 mar-09 abr-09 | may-09 jun-09
Eficiencia mensual (%) 90.16 90.30 92.49 92.98 92.60 92.84
Eficiencia promedio anual 92.23 92.23 92.23 92.23 92.23 92.23
Méximo anual 96.64 96.64 96.64 96.64 96.64 96.64
Minimo anual 83.03 83.03 83.03 83.03 83.03 83.03
Mes jul-09| ago-09 sep-09 oct-09 nov-09 dic-09
Eficiencia mensual (%) 91.82 91.02 92.34 93.00 93.58 93.66
Eficiencia promedio anual 92.23 92.23 92.23 92.23 92.23 92.23
Méximo anual 96.64 96.64 96.64 96.64 96.64 96.64
Minimo anual 83.03 83.03 83.03 83.03 83.03 83.03
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Mes ene-10 feb-10 mar-10 abr-10| may-10 jun-10
Eficiencia mensual (%) 92.73 92.47 93.18 93.11 93.46 92.15
Eficiencia promedio anual 92.96 92.96 92.96 92.96 92.96 92.96
Maximo anual 95.48 95.48 95.48 95.48 95.48 95.48
Minimo anual 90.01 90.01 90.01 90.01 90.01 90.01
Mes jul-10 ago-10 sep-10 oct-10 nov-10 dic-10
Eficiencia mensual (%) 92.43 92.28 93.92 92.36 93.68 93.70
Eficiencia promedio anual 92.96 92.96 92.96 92.96 92.96 92.96
Maximo anual 95.48 95.48 95.48 95.48 95.48 95.48
Minimo anual 90.01 90.01 90.01 90.01 90.01 90.01

Mes ene-11 feb-11 mar-11 abr-11

Eficiencia mensual (%) 94.21 95.78 95.61 95.89

Eficiencia promedio anual 95.37 95.37 95.37 95.37

Maximo anual 96.61 96.61 96.61 96.61

Minimo anual 92.07 92.07 92.07 92.07

Fuente: Reporte de Operacion GMP (Afio 2009 - 2011)
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Grafico N°7 - Historico de la Eficiencia de Recuperacion de LGN
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8.1. CONDICIONES DE OPERACION OPTIMAS DE LOS SISTEMAS EN

ESTUDIO — ESTABILIDAD DE LA OPERACION

8.1.1.

SISTEMA DE INYECCION Y REGENERACION DE GLICOL

De acuerdo con los resultados obtenidos en el capitulo anterior, las

condiciones de operacion éptimas para este sistema son:

Tabla N° 39 — Condiciones de operacidn éptimas

. L Valor de
Equipos Tag Variable Valor de disefio operacién
Regenerador de Glicol E-6145 Temperatura 268 °F 247 °F

Intercambiadores E-6100 A/B ) . . X 3.00 GPM 2.60 GPM
Flujo de inyeccion de glicol

Gas/Gas E-6105 A/B 3.00 GPM 2.60 GPM

i E-6110 ) ) . ) 0.50 GPM 0.50 GPM
Chiller de Gas Flujo de inyeccion de glicol

E-6115 0.50 GPM 0.50 GPM

Condensadores de E-6120 0.25 GPM 0.25 GPM
Reflujo de la Flujo de inyeccion de glicol

E-6125 0.25 GPM 0.25 GPM

Deetanizadora

Fuente: Delta V — GMP

8.1.2. SISTEMA DE CALENTAMIENTO CON FLUIDO TERMICO

De acuerdo con los resultados obtenidos en el capitulo anterior, las

condiciones de operacion 6ptimas para este sistema son:
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Tabla N° 40 — Condiciones de operacidn 6ptimas

Equipos Tag Variable Valor de disefio | Valor de operacién
Tempera'tura (!e Salida de 550 °F 540 °F
Fluido Térmico
Horno H-8100 -
Exceso de Oxigeno en los 2_3.8% 6 — 7%
Gases de Chimenea en 0
Fuente: Delta V — GMP
8.1.3. ENFRIAMIENTO DEL GAS NATURAL
De acuerdo con los resultados obtenidos en el capitulo anterior, las
condiciones de operacién 6ptimas para este sistema son:
Tabla N° 41 — Condiciones de operacién 6ptimas
Equipos Tag Variable Valor de disefio Valor de operacion
E-6110 Temperatura de Salida -13.0 °F (-14.0) - (-14.5) °F
. de Gas
Chillers de Gas Temperatura de Salida
E-6115 P -13.0 °F (-14.0) — (-14.5) °F
de Gas
Separador Frio D-3105 Temperatura del -13.0 °F -13.0 °F
Separador
Condensadores de E-6120 Temperatura de Salida A13.0 °F (-14.0) — (-14.5) °F
Reflujo de la Temperatura de Salida
Deetanizadora E-6125 P de Gas -13.0 °F (-14.0) — (-14.5) °F
Acumulador de Temperatura del
Reflujo de la D-3110 P -13.0 °F -13.0 °F
- Acumulador
Deetanizadora
Columna T-2100 Temperatura de Tope A1°F <0°F

Deetanizadora

Fuente: Delta V — GMP

Las imagenes de la operacion actual de la Planta vista desde el software de

control de proceso (Delta V), que representa a los equipos y sus variables

operativas luego de la optimizacion, se muestran en el Anexo N° 10 —

Diagramas del Proceso y sus Variables Operativas (pantallas del Delta V).
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8.2. EVALUACION ECONOMICA DE LA OPTIMIZACION

8.2.1. COSTO POR CONSUMO DE MEG

El precio unitario de MEG es:

- Monoetilenglicol (MEG) x cilindro = US$ 549.0

Se ha comparado el consumo mensual de MEG antes y después de

la optimizacion.

Tabla N° 42 — Costo por consumo mensual de MEG
Estado Mes Consumo mensual Costo mensual Costo anual
(cilindros) (US$) (US$)

Antesdela | 5 2009 5 cilindros 2,745.0 32,940.0
optimizacion
Después dela | 1.5 2011 3 cilindros 1,647.0 19,764.0
optimizacion

8.2.2.

Optimizando el Sistema de Inyeccion y Regeneracion de Glicol, se

obtuvo un ahorro anual de US$ 13,176.

RECUPERACION DE LGN

Como resultado de los ajustes realizados a los sistemas sometidos a
estudio, la Eficiencia de Recuperacién de LGN se estabilizd e
incrementd por encima de su valor de disefio (92%).

A continuacion se presenta los datos histéricos de la Eficiencia de

Recuperaciéon de LGN desde el 2009 hasta abril del 2011.
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Tabla N° 43 — Resumen de Operaciones de Plantas de Gas (2009)

Eficiencia Gas LGN Rigueza |Recuperacion
Mes procesado
% MMPCD bbl/dia gal/MPC gal/MPC
Enero 90.16% 19.68 829 1.96 1.77
Febrero 90.30% 17.57 713 1.89 1.70
Marzo 92.49% 17.31 723 1.90 1.76
Abril 92.98% 21.51 912 1.89 1.77
Mayo 92.60% 23.47 975 1.89 1.75
Junio 92.84% 29.02 1,143 1.78 1.66
Julio 91.82% 31.13 1,212 1.78 1.64
Agosto 91.02% 36.34 1,419 1.80 1.64
Septiembre 92.34% 35.53 1,409 1.80 1.66
Octubre 93.00% 31.39 1,234 1.78 1.65
Noviembre 93.58% 34.74 1,376 1.77 1.66
Diciembre 93.66% 29.79 1,222 1.84 1.73
Promedio 92.23% 27.29 1,097 1.84 1.70
anual
Maximo 96.64% 39.94 1,585 2.02 1.86
Minimo 83.03% 14.62 620 1.65 1.49
Fuente: Reporte de Operaciones — GMP (Afio 2009)
Tabla N° 44 — Resumen de Operaciones de Plantas de Gas (2010)
Eficiencia Gas LGN Rigueza |Recuperacion
Mes procesado
% MMPCD bbl/dia gal/MPC gal/MPC

Enero 92.73% 31.36 1,269 1.83 1.70
Febrero 92.47% 27.27 1,115 1.83 1.70
Marzo 93.18% 28.07 1,132 1.81 1.69
Abril 93.11% 26.80 1,082 1.82 1.70
Mayo 93.46% 23.48 970 1.86 1.74
Junio 92.15% 29.66 1,162 1.79 1.65
Julio 92.43% 31.40 1,216 1.76 1.63
Agosto 92.28% 32.21 1,235 1.75 1.62
Septiembre 93.92% 32.45 1,247 1.72 1.61
Octubre 92.36% 32.01 1,232 1.75 1.62
Noviembre 93.68% 35.19 1,378 1.76 1.64
Diciembre 93.70% 31.88 1,291 1.82 1.70
Promedio 92.96% 30.15 1,194 1.79 1.67
anual
Maximo 95.48% 38.40 1,506 2.02 1.85
Minimo 90.01% 15.93 628 1.62 1.53

Fuente: Reporte de Operaciones — GMP (Afio 2010)
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Tabla N° 45 — Resumen de Operaciones de Plantas de Gas (2011)

Eficiencia Gas LGN Rigueza |Recuperacion
Mes procesado
% MMPCD bbl/dia gal/MPC gal/MPC

Enero 94.21% 28.75 1,170 1.82 1.71
Febrero 95.78% 30.70 1,273 1.75 1.68
Marzo 95.61% 32.52 1,357 1.83 1.76
Abril 95.89% 30.15 1,276 1.86 1.78
Promedio 95.37% 30.53 1,269 1.82 1.73
anual
Maximo 96.61% 38.66 1,630 1.98 1.88
Minimo 92.07% 14.64 634 1.75 1.65

Fuente: Reporte de Operaciones — GMP (Afio 2011)

Para conocer el significado econdmico de la optimizacion, se debe

evaluar los productos finales: GLP y HAS.

La produccion de GLP y HAS en porcentaje del LGN es:

- GLP/LGN =75%

- HAS/LGN = 25%

Precios de venta de los combustibles (octubre 2011):

- GLP: S/.1.755 x Kg

- HAS: S/. 5.25 x gal6n

A efectos de comparacion, se considera el precio actual de GLP y
HAS y, se toma en cuenta el volumen promedio anual de LGN

producido en los 3 afos:
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Tabla N° 46 — Evaluacién econdmica de la optimizacidn en la Eficiencia de Recuperacién

de LGN
LGN Volumen Volumen Monto
. . . Monto A
Afo promedio | producto | promedio | promedio total diario
bbl/dia bbl/dia galones S/. Sl.
2009 1,097 GLP 822.75| 34555.50| 123,506.37 183.978.50
HAS 274.25 11518.50| 60,472.13
2010 1,194 GLP 895.50| 37611.00| 134,427.74 200,246.99
HAS 298.50 12537.00| 65,819.25
2011 1,269 GLP 951.75| 39973.50| 142,871.04 212,824.67
HAS 317.25 13324.50| 69,953.63

Se puede apreciar que con el incremento de la produccion de LGN

aumenta también el ingreso por la produccion de GLP y HAS.

En el grafico N°8 se muestra el histérico de la Eficiencia de
Recuperacion de LGN vs. el volumen promedio mensual de Gas

Procesado.
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Grafico N°8 - Histérico de la Eficiencia de Recuperacion de LGN
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IX. CONCLUSIONES

1.

La temperatura del Regenerador de Glicol, tiene implicancia directa con el
consumo de MEG y composicién del glicol pobre, influyendo directamente en
el Sistema de Enfriamiento de Gas Natural.

De acuerdo con los resultados obtenidos, el consumo mensual de MEG bajo
de 5 a 3 cilindros luego de disminuir la temperatura del Regenerador de
Glicol. Esta optimizacion permitié un ahorro anual de US$ 13,176.

Por otro lado, la disminucién de la temperatura del Regenerador de Glicol
influyé directamente en la composicién del glicol pobre (85% en peso de
MEG), con éste resultado, se logré disminuir la temperatura de enfriamiento
del gas natural a la salida de los chillers y condensadores de reflujo de la
Deetanizadora hasta un valor de -14.5°F, sin problemas de formacion de

hidratos.

La efectividad de la inhibicién de hidratos con etilenglicol, depende de la
cantidad y composicion de la solucion de glicol pobre en el equipo, vy, de la
calidad de la aspersion en los tubos de los intercambiadores.

La cantidad esta relacionada con el flujo de inyeccion de glicol a los
intercambiadores de calor (valor minimo segun el tipo de boquilla de cada
equipo frio); la composiciéon se relaciona con el % en peso de MEG en el
glicol pobre (85%); y por ultimo, la calidad de la aspersion de glicol se
relaciona con su distribucion en los tubos de los intercambiadores, que es un

efecto del flujo de inyeccion de glicol a los equipos.
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Con un Sistema de Inyeccion y Regeneracion de Glicol inestable, no se
pueden realizar ajustes del punto de rocio del Gas Natural, afectando
directamente la recuperacion de LGN.

De acuerdo con los resultados, el ajuste del punto de rocio del Gas Natural se
pudo realizar al conseguir que la temperatura de congelamiento del glicol
pobre esté por debajo de la temperatura mas baja del proceso (-14.5°F), para
nuestro caso, ésta temperatura es de -33.0°F que corresponde a una

composicion de glicol pobre con un 85% en peso de MEG.

Las llamas pulsantes, llamas muy cortas y/o apagado de los quemadores en
el Horno son consecuencia de una cantidad insuficiente de aire entregado a
los quemadores para su combustion.

De acuerdo con los resultados, el incremento del exceso de oxigeno de los
gases de combustion al valor de 6 — 7% O,, mediante el aumento del aire
entregado a los quemadores para su combustién, eliminé la condicidon

anormal de llamas pulsantes y/o apagado de los quemadores en el Horno.

Con un exceso de aire, entre 36 — 45%, se garantiza que todo el combustible

sea quemado en el proceso de combustién, evitando la formacion de CO.

Recuperaciones mayores del 97 % de LGN no son aplicables, debido a que
una mayor cantidad de etano se quedaria en el LGN, lo que causaria que el

GLP producido salga fuera de especificacion.
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El proceso de optimizacion en Plantas de Procesamiento de Gas Natural
puede tomar un tiempo prolongado, debido a la complejidad de la operacion
ya que intervienen varios sistemas.

En el caso de la Planta de Gas Pariias, los sistemas optimizados fueron:
Sistema de Inyeccidén y Regeneracién de Glicol, Sistema de Calentamiento
con Fluido Térmico y Sistema de Enfriamiento del Gas Natural. Como
resultado de este proceso se logré optimizar la eficiencia de recuperacién de

LGN, desde un 92% inicial hasta llegar a 96%.
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X. RECOMENDACIONES

1. La cantidad de aire en exceso que se puede suministrar a los quemadores,
esta limitado al consumo de gas combustible. Si no se controla el suministro de
aire, el volumen de gas combustible que consume el Horno puede tener un

incremento elevado e innecesario.

2. En el caso de la Planta, el consumo de gas combustible se ha mantenido por
debajo de 3% del GNA procesado por dia. En nuestro caso, es un valor

aceptable y que se encuentra dentro del rango de consumo permitido.

3. Los Sistemas de Calentamiento y Enfriamiento del Gas se encuentran
enlazados, ya que una variacion en el enfriamiento de las corrientes (mas o
menos) hara necesario el ajuste de las condiciones del Horno para compensar
esta menor o mayor temperatura de las corrientes, de manera de mantener el

perfil adecuado en las Columnas Deetanizadora y Debutanizadora.

4. Los ajustes de las variables de operacion se suelen realizar lentamente y
deben estar sustentados en criterios técnicos y en resultados reales y

medibles.

5. Cuando se tienen varios sistemas involucrados en un proceso de optimizacion,
los ajustes se realizan por sistemas. So6lo dando solucién a un problema en

particular, se recomienda continuar con el analisis de los demas.
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6. Se recomienda evaluar para la proxima parada de planta, la reinstalacion del
Analizador de Oxigeno de los gases de combustidn, desde su ubicacion actual
(Después de la Zona Convectiva) hacia la zona recomendada (Debajo de la

Zona de Proteccion).
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Xl. GLOSARIO Y DEFINICIONES

10.

11.

12.

Absorcion: Operacién unitaria de transferencia de materia que consiste en
poner un gas en contacto con un liquido para que este disuelva los
componentes mas pesados del gas.

API: American Petroleum Institute.

ASTM: American Society for Testing and Materials.

Bbl/dia: Barriles por dia.

Blanketing con gas: Es utilizado para minimizar la oxidacion del fluido térmico
y consiste en adicionar al tanque de expansién un gas inerte como nitroégeno,
0, gas natural.

Chiller: Intercambiador de calor en el cual el refrigerante es expandido dentro
del casco del equipo en donde se mantiene un nivel para sumergir el bulto de
tubos completamente.

Deetanizadora: En esta columna de absorcion, el gas rico entra en contacto
con la corriente circulante de HAS para maximizar la recuperacion de los
componentes C3+.

Debutanizadora: Columna de destilacion donde se separa el GLP de la
corriente liquida proveniente del fondo de la deetanizadora.

Diagrama de flujo de procesos (PFD): Representacion grafica de la
secuencia de un proceso, la cual incluye de manera simplificada las
condiciones de operacion y puntos de control.

Diagrama de instrumentacién y tuberia (P&ID): Representacion grafica
detallada de la secuencia de un proceso que muestra la interconexién de los
equipos de proceso Y la instrumentacion usada para el control del proceso.
Duty: Régimen, gasto, servicio.

EEPSA: Empresa Eléctrica de Piura S.A.



13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

20.

21.

22.

23.

24.

25.

26.

27.

28.

29.

30.

31.

32.
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Flash: Vaporizacion instantanea.

Gal/MPC: Galones por mil pies cubicos.

Gal/MSCF: Galones por mil pies cubicos estandar.

Gas combustible: Gas utilizado como combustible en la Planta. Es el gas
residual seco o GNS.

Glicol rico: Glicol con alto contenido de agua.

Glicol pobre: Glicol con bajo contenido de agua.

GLP: Gas licuado de petréleo.

GNA: Gas natural asociado con un alto contenido de C3+.

GNS: Gas residual seco con un bajo contenido de C3+ y que es regresado a
EEPSA.

GPM: Galones por minuto.

HAS: Hidrocarburos aciclicos saturados, producto rico en pentanos que se
comercializa como solvente.

Hot Oil: Fluido térmico (Therminol 55) utilizado como medio de calentamiento
en la Planta.

INDECORPI: Instituto Nacional de Defensa de la Competencia y la Proteccion de
la Propiedad Intelectual.

Internos de columnas: Elementos que favorecen el contacto entre ambos
fluidos produciendo una mayor transferencia de masa, pueden ser de tipo
platos o empaques.

LGN: Liquidos de gas natural.

Manifold de gas: Tuberia colectora de gas proveniente de varios suministros.
MEG: Mono etilenglicol.

MMSCFD: Millones de pies cubicos estandar dia.

MSCF: Mil pies cubicos estandar.

NTP: Norma Técnica Peruana.



33.

34.

35.

36.

37.

38.

39.

40.

41.

42.

43.
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PGT: Plantas de Gas Talara (Parifias y Verdun).

Poza API: En |la poza API se separan los hidrocarburos del agua por densidad.
Reboiler: Un reboiler o rehervidor es un intercambiador de calor que se
emplea para calentar un determinado liquido. Este equipo se utiliza en conjunto
con una columna de destilacién, con el objeto de vaporizar una determinada
fraccién o parte de los productos de fondo.

Separador frio: Separador trifasico que separa los vapores de hidrocarburos,
liqguidos de hidrocarburos y solucién acuosa de una corriente sometida a
enfriamiento.

SKID: Estructura metalica que contiene varios equipos y tuberias de proceso
separados por niveles.

Solvente rico: Es el fluido de absorcion (HAS) con alto contenido de C3+.
Solvente pobre: Es el fluido de absorcion (HAS) con bajo contenido de C3+.
Tanque Slop: Tanque de decantacion.

Temperatura de descomposicion: Es la temperatura a la cual un compuesto
quimico sufre una termdlisis, es decir, se descompone en otros mas simples.
Tensidn térmica: Exposicion excesiva a temperaturas elevadas.

Termolisis: Es la reacciéon en la que un compuesto se separa en al menos

otros dos cuando se somete a un aumento de temperatura.
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ANEXO N° 1

DIAGRAMA DE FLUJO PLANTA PARINAS
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ANEXO N° 2

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO — INLET SYSTEM
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ANEXO N° 3

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO — FRACTIONATION SYSTEM
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ANEXO N° 4

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO — REFRIGERATION SYSTEM



D-3135

REFRIGERANT

SUCTION SCRUBBER

72" X 12’-0"'S/S

13.9 MMPCED

1ST STAGE:¢ 1022 HP ( 511 HP each)
2ND STAGEA 1596 HP ( 798 each)

C-5100/5110/5120 E-5101/5111/56121
REFRIGERANT [ CONOMIZER
COMPRESSOR <> DUTY 1,395,000 BIU/H

<> (NOTE 2)

ELECTRIC MOTOR : 1500 HP

6.95 MMPCED @‘F

E-5102/5112/5122

LUBE OIL COOLER

DUTY : 263,000 BTU/H
(NOTE 2)

1
o e
10.14 JMMPCED - 172 °F )

AC—7115/AC=7120 D-3125
REFRIGERANT REFRIGERANT
CONDENSERS ACCUMULATOR

EACH:(7.43N\MBtu/hr 78" X 30'-0" S/S

TOTAL:( 14.86)MBtu/hr

0

AC—/115/AC—-7120

NOTES

[S2 B NGV ]

DESIGNER.

. REFRIGERANT COMPRESSOR C—-5120 WILL QP
C-5100/5110.

. DATA ACCORDING TO( MYCOM DATA SHEETS
. REFRIGERANT ECONOMIZER (BY VENDGOR), ACCORDING TO MYCOM
. LUBE OIL COOLER.
. MAKE-UP, LOADING AND UNLOADING FACILITIES, TO BE PROVIDED BY OSBL

RATE AS A SPARE

OF

. PROCESS FLOW RATES AND CONDITIONS SHOWN ARE FOR THE 40 MMPCED.
MAXIMUM RATES CASE.

Y

I
I
‘ > > {154 % >
i 66 PSIG 4437 MW. 235 PSIG i A
I I
i — ) i D—3125
| NOTE 4 | |
I ‘ I )
| | | 0
! | ! @ 228 PSIG
i E-5102] |
| ‘ NOTE 5
FROM DEC2 REFLUX -
CONDENSER @\W% F | C-=5100 } C-5100 | LEGEND
9.7PSIC PP —— T
‘PbeoowofoQ RI0)— = | (1ST STAGE) ot 3 \ (2ND STAGE) |
8.8 MMPCED | | |
44.3 MW, . - ! \ ! - y
.
| E-5101 ‘ | ———————— FUTURE <>
D—-3135 ! E— !
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‘PFD—OOWO—OW R7 ! R11
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| @ @ @ |
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i o 66 PSIG 4437 MW o 233 PSIG i \
I I
\ () \
! NOTE 4 | !
I ‘ I
\
| | |
i C-5110 E-5112] C-5110 ‘
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| | |
NOTE 3 ‘
I I
I ‘ I
- R4B i i R1B y
| 7E75w w w ‘ | W
I I
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‘ - T T > ‘ R15G=—= GAS BOOSTER COMPRESSOR— PID UNIT REV. A-09,/04/07 MYCOM
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ANEXO N° 5

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO — HEAT MEDIUM SYSTEM



NOTES

1. PROCESS FLOW RATES AND CONDITIONS SHOWN ARE FOR THE 40 MMPCED
MAXIMUM RATES CASE.

D-3170 P—1130/1135 H-8100 E-6145 E-6130 E-6140 2. HEAT MEDIUM FLOW RATES AND EXIT TEMPERATURES WILL VARY ACCORDING

HEAT MEDIUM HEAT MEDIUM PUMPS HEAT MEDIUM HEATER GLYCOL REBOILER DEETHANIZER REBOILER DEBUTANIZER REBOILER 10 DECTHANIZER AND DEBUTANIZER REBOILERS REQUIRENENTS.
SURGE TANK 553 P 3. HEAT MEDIUM PUMP/HEATER MINIMUM FLOW PROTECTION.

~>2Rob ANAR A P= 862 PSI 29.3 MMBTU/HR 1.284 MMBTU/HR 16.99 MMBTU/HR 10.33 MMBTU/HR 4. MAKE-UP, LOADING AND UNLOADING FACILITIES, TO BE PROVIDED BY OSBL
72" x 24'-0" S/S DESIGNER.

FV=3170
NOTE 3

D-3170

374 °F

NOTE 4

H-8100

|
I
I
I
I
I
I
I
I
I
I
70 PSIG I
I
I
I
I
I
I
I
I
I
I

LEGEND

7777777 550" F

H3

%

633 GPM @ T. P\ (554.1@ STD)

Y eBcPMeTP -
(554.1@ STD) \O) 163.1 PSIG

|

|

|

|

N\ 245,200 LB/HR i

|

P-1130/1135 |
|

|

153.500 LB/HR

550" F

TO DEETHANIZER

‘[777 i

TO DEBUTANIZER

‘[77 77777 -

91.710 LB/HR

550" F

E-6130 E-6140

T
~

o

—;
|

Tv=2100C Tv=2110C

FROM DEETHANIZER !
-

THERMINOL 550 PROPERTIES

SKD 3 DEETMANZER SKD | ] SKID 4 DEBUTANIZER SKID I TEMP.(CF)  HEAT CAP(BTU/LB-F)  DENSITY(LB/FT 3

550 0.682 42.6
375 0.600 471
368 0.597 47.3
315 0.572 48.6

383.3 °F
NOTE 1

0655-PFD-04 | OPD PROCESS FLOW DIAGRAM — HEAT MEDIUM SYSTEM

DRAWING No. DESCRIPTION

374 °F 3823 'F e 245,200 LB/HR ! 380.2 °F v
-

H11
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ANEXO N° 6

P&ID — HEAT MEDIUM HEATER



T sm - - - - - - - - -7 - - -7 - - -7 NOTES

N 750\ /750 AN ZI% o AN V—8101 H—-8100 X=8100
BKOOJf
)

. DELETED.

G NGB CU N o | F ey ! DROPS SEPARATOR HEAT MEDIUM HEATER AIR_BLOWER | e oK

725 °F . TUBE SKIN TEMPERATURE.
1 NOMINAL DIAMETER: 10” 29.43 MMBTU/HR 2 HP DELETED.

1
2
3
—l— . 4.
0 Pdisch: 2 in CA 5. CONNECTION FOR SAMPLING.
% Ei_,j_'f'___ HIC Py 6. DELETED.
Q %" \8100D, 8109D | 7
> :

8100P . SIGNALS TO BE MAPPED TO PCS .

NOTE 12 T\ T ____/_@_P\_o_o_o_o_o_o_o_o_o_o /N L . | . DELETED.
NOTE 5 1 3100481004 5100/ NN —I : 9. THESE VALVES LOCATED AT 50 ft FROM HEATER AS MINIMUM.
Y H 10. HS-8100 AND HS-B100A ARE PLACED AT CONTROL ROOM.
. H-8100 e\ T - As . N o o THEY ARE PHYSICAL HAND SWITCHES
" HOL—003-P3a—y 2H [/ —— x| e ——— s S— e HS—8105 ARE PLACED AT FIELD CLOSE TO PIPE RACK WITH A MINIMUM
4 “HOL=003-P3A-YV &4 4 3008 81001/A8100) ! v 81%' | 650 °F | DISTANCE OF 50 ft FROM H~8100. T ARE ISOLATED FROM CONTINGENCY
! ° FOCUSES AND WITH EASY ACCESS FOR OPERATORS (SEE DOCUMENTS
/TAHR | ! 1224-00-DW—1514-01 AND 1224-00-DW-0051-02-01).
Q1007 = | HS-81000/B IS AT FIELD (PLC).
! HI NOTE 5 —— ? 11. DELETED.
I \810012/ | 12. AUTOMATIC DAMPER CONTROL IS DONE FROM BMS AND PCS. MANUAL
5 DAMPER CONTROL COULD BE DONE FROM ITS PLATAFORM.
=NV TT " 13. HARD WIRE CONNECTION LOCAL PLC TO/FROM ESD.
) - SET @ | | 14, LOGIC BY HEATER VENDOR AT PLC. (SEE DOC. 933-F-ET-004).
4"—HOL—002-P3A—y 2 H 10088100 8100H] 1575 F °o 15. THE COMMUNICATION BETWEEN MCC AND PCS IS ACROSS OF PROFIBUS DP.
I § 3—H 473004 | 16. BALL VALVE PLACED AT 50 ft FROM H—8100.
| , T 1 N ! 17. ON HOLD DEFINITION BY GMP OF THE HANDWELL INSTALLATION ON SDV-8100S.
= ’,o_\==/ _8 B100E |
81004
Ly AN LT N I o o LN e LEGEND
I TN _ /T 8100AT 8100 (8100E7] ~ \ _I |
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I SYMMETRICAL c—{ = ==y 4 ———_——_— ] BN o K=—=3 o |
| I 810087 ° )
OTE 4 A 81008 H éﬁ \/
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N/ @ —— T NoE 3 B! oo J) . SAFETY ZONE
= : SET S AN N —I | 3/4"—FUG—004107—400—A2A2—V
1 | ——— BSLL —_———)——_—_——— ] BN o o 66— o—K== o A
[ B100C 100 100 8100G7] A N4 o AT CCR
! | m\ (e WA(';C | A\
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| ! :
- BSLL N N
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81004/ 1°|°D ‘ 8100 &100 oy §13947 AN NS o I 2 ! |
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AN ! =| 31008 5 | | l
uce 21 %" FUG-006—P1A-V 5 7 | e 4 Ly ' - it |
: SEE DETAL D" o . 2 |—o—o——>o—o>/=l=\ —————— | controL EA/T[ER s | | | sy
14"—FUG—007—P1A=V | 1%"—FUG—008—P1A-V o 1 N PANEL |- ——— G/ A1 | | 7w [ vs N SToP |
T, = SLC-5/03 I 3 ! M ) Ny |
AN - 8| | 5 | DETAIL ¢ : | DETAIL "D" |
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NOTE 9 6”
PID-0021-06
B HEAT MEDIUM HEATER
FROM HEAT
oeTL - MEDIUM PUMPS
N P-1130/P-1135
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ANEXO N° 7

P&ID — GLYCOL REGENERATION SYSTEM



F-1150/F—1155
SUCTION PUMP

FILTERS

FLUJO: 166 GPM
DESIGN PRESSURE: 15 PSIG

LEAN GLYCOL PUMPS

E-6145
GLYCOL REBOILER

P—1150/P-1155

Q MAX: 16 GPM EACH ONE
A P: 320 PSI
MOTOR: 5 HP @ 1800 rpm EACH ONE

42" ND x 16'-4"
SHELL DESIGN PRESSURE 15 PSIG

SHELL DESIGN TEMPERATURE: —20/572 *F

E-6150 A/B

LEAN/RICH GLYCOL
EXCHANGERS

DUTY: 870.000 BTU/HR

SHELL DESIGN PRESSURE: 90 PSIG

D—-3180 E-6185
GLYCOL SURGE TANK GLYCOL REFLUX
INTEGRATED 10 E-6145 CONDENSER

30"x 16.4"
DESING PRESSURE: 15 PSIG

x 6
DESING TEMPERATURE: —20/300 'F - DESIGN PRESSURE: 15 PSIG

44” ND x 1
DESIGN PRESSURE 120 PSIG

D—-3175
GLYCOL FLASH

SEPARATOR

76"

NOTES

F-9105 F-9110
GLYCOL CHARCOAL GLYCOL CARTRIDGE
FILTER FILTER
FLUJO: 5 GPM FLUJO: 15 GPM

DESIGN PRESSURE: 120 PSIG

DESIGN PRESSURE: 120 PSIG

1. SKID LOCATED ON FIRST LEVEL.

. ALL SKID SIGNALS TO PCS AND/OR ESD SHALL BE SENT TO THE JUCTION BOX,
ON SKIDS LIMITS.

. GLYCOL TO STORAGE SHALL BE TAKEN FROM THE LOWEST POINT OF SYSTEM

3"—-GLY—004108—-636—A2G2—-V

DESIGN TEMPERATURE: —~20/300 °F TR RESGN UPCRRIORE, 2% Fivg ¢ SHELL DESION' TEMPERATURE: -20/300 °F DESIGN TEMPERATURE: ~20/300 °F DESIGN TEMPERATURE: —20/300 F  DESIGN TEMPERATURE: —20/300 'F  DESIGN_TEMPERATURE: —20/300 'F | AT PUMPS SUCTION.
: DES?EEI'GTI'EMF;,FE%%LJEEE; 1_22% /"33(;8 .F PARTICLE SIZE: 50 ym 4. PIPING CLASS SHALL BE SUPPLIED BY TIPIEL SA.
_ - _ o L _ _ - _ _ - _ _ SKID No. 9 GLYCOL REGENERATION SYSTEM (NOTES 1,2,4,5,10,15) VENT TO 5. LINE DIAMETERS ARE BY VENDOR.
SAFETY ZONE 6. HOT OIL DRAIN FACILITY LOCATED AT LOWEST POINT OF THE SYSTEM.
FROM FUEL | 6”—RES—022-A2A2—V
GAS HEADER . 7. DELETED.
|PID 0021-02-2/2 [ —FUC=Z025—-A2A2-V 4] I . | / 8. DELETED.
- - - N -
\z"xv | ) " 1%”~GLY—004-A262—H N 6"—RES—004108—399—A2A2-V | .
. . )
"_FUG—002102-551—A2A2—V - \ E=6185 a 11. DELETED.
" & »_RES—021— - D~ 1P - %" 12. DELETED.
! X1 = 6 ~RES-021-A2A2-P ¢ - 13. DELETED.
2 6 1"—FUG—026—A2A2-V e\ L0k — — — ! 14. PSV SIZED FOR OUTSIDE FIRE. VALVE SHALL BE SUPPLIED BY FLARGENT.
! ™ 31758/ + 1 OPD—023—A2A2—V ! 15. LOGIC AND INDICATIONS AT ESD AND PCS BY TIPIEL.
[ 61854 T\ o 00l oo | L I 16. PUMPS SHALL HAVE SPEED VARIATOR CONTROL.
o | ey 5145 N 6145 A 6145 17. BUND FLANGED FACILITY FOR GLYCOL SYSTEM EVACUATING.
1 d o ! NS% N \|/ t 3| NOEI4 ¢ % . 18. TO BE INSULATED AT FIELD.
1%” | < | 1 I 19. THE SPECTACLE WILL BE SUPPLY BY TIPIEL S.A.
} [ i ® o ° s g
I T o ° < NC (VA !
g |4 E—— | i »
! , | ~ 4”—HDH—004108-964—A2A2—V
PALL RINGS 1 o . & .
| 3 |
T | & - - - - - - . - - - - [F]
F
° o g2 D>~ NO POCKETS D>~ NO POCKETS
I N = 1%~6LY-011-A262—H | | g3 |
| I SN AT \ o °
& h % | ° 24
J - |98 |
) | e 7 ¢ 1"—HDH—004108—981-A2A2-V
by ° &~ _l _ _ _ _ — _—
! T | ‘I ® 34 Pl
| > 2"-H 11" XNC I ° N R
2 i 2 wie [ * Xr | | 1"—RES=050—A2A2-V, TN
" .
d E-6145 bopeg——— o ° LN\ =} -7 ]
4”—HOL—002106—601-B2H2—H NL +315 in o
FROM HEAT LL +28.7 in | |
MEDIUM_HEATER Do J
| PID-0041-06 D<) o L6 | !
. 4 |
23/4 J .o 6145 °
in (1) [ |
2"¥Ne o L ) ’
4”—HOL—004108—604—B2H2—H X % o Q L4260 I
TO HEAT MEDIUM Lo | & N 427 in
PUMPS P—1130/1135 Sy M t220n |
[ ° = +18.1 in |
PID-0041-06 L T — | UL +142 in
4 2" »L X%” 17 N\
— - - - - - — 5 34 8 . .
Nt wewm T 17" Bee—ta e | e e e
10 V-6145 " 3/4 Y\ 1"%c| | 2'-GLr—032-A242-v | X — L. - ] 1
1\ L NOTE 6 P NOTA 18 I N LOCAL,
PID-0041-06 —oe @@ |0—o—o—o—0—1| —e—0—0—0——o0— 61458 - ° | /L/I}\/{ : REMOTE :
> | T SH SLC | _ |
't 0—\/6@}'9———'— ——————————————— & ° 03] & | ssB3sE| | 1 [N LT |
TO HEAT | v N | ("—GLY—033-A2G2-V Q ° | | I KXo ° Lo STRT/ !
[ 2"-H < < R ° | _I | I
MEDIUM_SKID o ! N — ! | | 1" HCB_038—-A2G2—P .J L | || ST0 !
PID-0041-06 oo | N 2 PN ! | | i |
W g . 8 "o P ! I !
7| D-3180 S 3 . 1%"-GLY-010-A2G2-H A 1"—HCB—039-A2G2-P % ! ! T [y Rt '
a o Ports P = 31758 5 54, [ mee o—o S I
\61450/ HHL +23.6 in Q 1% % FC 1% L 1% ? . . X1 ML AAA | \ XXX |
RICH GLYCOL FROM SET © 300 °F HL_£18.7 in - X x & pag 1 HCB-040-A202-P ! e °7 ° FROM SPEED |
DEETANIZER REFLUX - - - - - - — NL = 15 in % g S T = NC [ 2 ' o 3 Do CONTROL !
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ANEXO N° 8

P&ID — SISTEMA DE DRENAJE CERRADO
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ANEXO N° 9

P&ID — SISTEMA DE DRENAJE ABIERTO
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ANEXO N° 10
DIAGRAMAS DEL PROCESO Y SUS VARIABLES OPERATIVAS (PANTALLAS

DEL DELTA V)

- Vista General de Planta
- Separador de Entrada Petrobras
- Intercambiadores Gas — Gas
- Chillers de Gas
- Separador Frio
- Torre Deetanizadora
- Condensadores de Reflujo de Deetanizadora
- Acumulador de Reflujo de Deetanizadora
- Torre Debutanizadora
- Acumulador de Reflujo de la Debutanizadora
- Sistema de Calentamiento con Fluido Térmico
- Horno de Fluido Térmico
- Sistema de Regeneracion de Glicol
- Sistema de Refrigeracion

- Vista General de Almacenamiento y Despacho de GLP y HAS
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