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RESUMEN

TITULO: APROVECHAMIENTO ENERGETICO DE LAS
DIFERENTES CORRIENTES DE GAS DE
PRODUCCION PARA UTILIZACION INTERNA EN
UNA ESTACION DE TRATAMIENTO DE FLUIDO
MULTIFASICO *

AUTORA: DIANA CATALINA MOLANO™

PALABRAS CLAVES: Aprovechamiento energético, simulacién, gas.

DESCRIPCION:

Se llevd a cabo la simulacion y andlisis del proceso de separacion y tratamiento de fluido
multifasico para elaborar una propuesta de aprovechamiento energético de las diferentes corrientes
de gas enfocado en la utilizacién interna en la estacion. Inicialmente se estableci6 el proceso y
fluido a modelar siendo escogido el Fluido tipo 6 de la formacion Eagle Shale Ford.

A continuacion se determinaron las principales condiciones del operacion y se dividié el sistema en
4 etapas principales que son el flujo desde fondo de pozo y separacién de fases, la estabilizacion
del crudo y la compresion inicial para transporte de gas, la compresion y deshidratacién del gas, y
el control de punto de rocio del gas y estabilizacion de condensados. Tomando la informacion
obtenida del software Aspen Hysys V 8.8 se determinaron los valores de las corrientes de energia
intercambiada con utilidades de enfriamiento, calentamiento y compresion/bombeo y se plantearon
diferentes alternativas para su disminucion y menor requerimiento energético.

Se encontré que el mejor conjunto de modificaciones era el aumento de la temperatura de
enfriamiento del fluido de pozo en superficie, el mayor precalentamiento del crudo hacia la
estabilizadora y el intercambio de calor del gas de ventas con los condensados a estabilizacion,
teniendo asi una reduccion de 13,4 MMBtu/h en procesos de calentamiento y 23 MMBtu/h en
sistemas de enfriamiento, lo cual representa un 45% de la energia térmica transferida en la
estacion y una disminucién en los equipos y servicios requeridos en el tratamiento de fluidos.

* Proyecto de Grado
* Facultad de Ingenierias Fisico — Quimicas; Escuela de Ingenieria de Petréleos. Director de
proyecto: Fernando Enrique Calvete, Ingeniero de Petroleos.
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SUMARY

TITLE: ENERGY MANAGEMENT OF DIFFERENT PRODUCTION
GAS STAGES FOR INTERNAL USE IN A MULTI-PHASE
FLUID TREATMENT STATION *

AUTHORS: DIANA CATALINA MOLANO™

KEY WORDS: Energy saving, gas process, gas treatment, simulation.

DESCRIPTION:

It was conducted simulation and analysis of the process of separation and treatment of multiphase
fluid to develop a proposal of energy utilization of different streams of gas focused on the internal
utilization in the oil & gas station. Initially the fluid to be modeled was chosen as the type 6 fluid in
the Eagle Ford Shale formation and the process configuration was established.

The main operating conditions were then determined and the system was divided into 4 main
stages, bottom-flow and phase separation, crude stabilization and gas to transport initial
compression, compression and Dehydration of gas, and control of gas dew point and condensates
stabilization. Taking the information obtained from the Aspen Hysys V 8.8 software, the values of
the energy currents exchanged with the cooling, heating and compression / pumping utilities were
determined and different alternatives were proposed for their reduction and lower energy
requirements.

The best set of modifications was found to be the increase of the cooling temperature of the well
fluid at the surface, the mayor preheating of crude to the stabilizer tower and the heat exchange of
the sales gas with the condensates to stabilizer, thus having a reduction of 13.4 MMBtu/h in heating
utilities and 23 MMBtu/h in cooling systems, which represents a saving of 45% of thermal energy
transferred and a decreasing the equipment and services required in the handling of fluids in the
station.

* Graduation Project
" Faculty of Physical — Chemicals Engineering. Petroleum Engineering School, Director: Fernando
Enrique Calvete, Petroleum Engineering.
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INTRODUCCION

En las estaciones de procesamiento de fluidos se suele presentar desperdicio de
energia asociada al gas, utilizacion de fuentes de energia externas a las
estaciones para suplir los requerimientos energéticos, costos de produccion
innecesarios y falta de opciones para mejoramiento de los procesos. Lo anterior se
debe a que desde la concepcion de los proyectos de produccion hay unico
enfoque en el objetivo principal de negocio/produccion dejando de lado el uso de
los recursos disponibles alternos, lo cual esta relacionado con el desconocimiento
de la energia inherente en los mismos, al desconocimiento de la energia
disponible y utilizable, al alto costo que se cree que puede representar el estudio
de determinacion de alternativas de formas de energia internas y/o la instalacion
de las facilidades requeridas. Finalmente, en casos donde ya se tienen instaladas
las facilidades de produccion hay factores adicionales a tener en cuenta ya que
este aprovechamiento implica variaciones de disefio que pueden no ser

manejadas con los equipos instalados.

En este estudio se busca plantear diferentes alternativas para disminuir el
desperdicio energético y por consiguiente los costos relacionados a la demanda
energética de la estacion, y asi proponer algunas mejoras a la forma tipica de
manejo del gas enfocado al uso integral de la energia.

Por ello, este trabajo tiene como objetivo “ELABORAR UNA PROPUESTA PARA
EL APROVECHAMIENTO ENERGETICO DE LAS DIFERENTES CORRIENTES
DE GAS DE PROCESO PARA UTILIZACION INTERNA EN UNA ESTACION DE
TRATAMIENTO DE FLUIDO MULTIFASICO. Especificamente, y a su vez se
busca que los resultados obtenidos puedan ser aplicados como una solucion a las
necesidades de disefio y optimizacion del sector, y determinar la mejor alternativa
para el uso de la energia recuperada dentro de la estacion en pro de suplir la

demanda energética.

12



La investigacion, el modelamiento y el andlisis a realizar ayudaran a identificar las
etapas de menor eficiencia energética en el proceso con lo que se pueden ver
beneficiados los productores de crudo que tengan gas asociado, de modo que
cuenten con opciones para desarrollar los campos de forma sostenible

aprovechando los recursos disponibles.
Se presenta un enfoque basado en analisis de procesos que permite identificar y

gestionar el sistema para obtener resultados de mejor desempefio y eficacia, asi

como promover habitos de mejora continua.
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1. INFORMACION DE ENTRADA

La informacién empleada para el desarrollo del tema se registra a continuacion,
inicialmente se realiza una breve descripcion del proceso tipico llevado a cabo en
una planta de separacion y tratamiento de fluido multifasico y posteriormente se

indican los datos especificos del proceso a evaluar.

1.1. GENERALIDADES DE LAS PLANTAS DE TRATAMIENTO

El gas natural generalmente proviene de reservas profundas y puede encontrarse
asociado al crudo 6 con poco/nada del mismo. El gas asociado es un subproducto
de la produccién de crudo caso en el cuél éste es el que paga por los costos del

desarrollo del campo.*

El gas asociado representa el 25% de las reservas probadas de gas natural a nivel
mundial y suele ser un producto no deseado que en su mayoria es reinyectado a
la formacién, quemado o venteado. La necesidad de producir aceite y disponer del
gas natural requiere enfoques Unicos en los planes de desarrollo de campos

petroleros.?

Con el creciente enfoque en desarrollo sostenible la quema de gas ha dejado de
ser una opcion y en algunos paises incluso se han desarrollado leyes en contra de
ésta practica, esto busca eliminar el desperdicio de una fuente de energia valiosa
y el consecuente impacto ambiental. De la misma forma se estd buscando

implementar procesos mas eficientes aprovechando al maximo los recursos

1 Kidnay, A. J. y Parrish, W. R. Fundamentals of Natural Gas Processing. First Edition. USA: Taylor
& Francis Group. 2006, 7 p.

2 Society of Petroleum Engineers. “Associated and nonassociated gas” [en linea]. En: Petrowiki,
2016 [fecha de consulta: 04 de junio del 2016]. Disponible en
http://petrowiki.org/Associated_and_nonassociated_gas
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disponibles y disminuyendo la necesidad de abastecimiento energético por parte
de terceros.

1.1.1 Separacion de fases. En una estacion de tratamiento de fluido multifasico
el objetivo es separar la corriente de pozo en tres corrientes o fases (crudo, gas y
agua) y procesarlas en productos comerciales o disponerlas de una forma
ambientalmente aceptable®. Esto se lleva a cabo en los separadores de
produccion y de prueba, de donde se obtiene la mayor parte del gas asociado al
crudo, en etapas posteriores de tratamiento de crudo como en los tratadores
electrostaticos, botas de gas y tanques de almacenamiento se recuperan menores

volumenes de gas.

El fluido de yacimiento puede ser de 5 tipos en funcion del contenido de gas que
tiene como lo son aceito negro, aceite volatil, gas retrogrado, gas humedo y gas
seco y adicionalmente los aceites pueden contener grandes cantidades de agua
de acuerdo al mecanismo de energia de la formacion y que ademas varia en el
tiempo de explotacion. Se utilizan diferentes tipos de separadores en cada caso

para realizar una separacion inicial de los fluidos.

1.11.1 Separadores bifasicos. Como los Gun Barrels para separar gas y
agua libre de aceites volatiles, los separadores de alta, media o baja presion para
remover liquidos condensados de gases humedos/retrogrados o los FWKOs para
separar grandes cantidades de agua libre de aceites negros, se llaman
desnatadores los tanques que separan las trazas de aceite negro del agua de
produccion. Suelen instalarse calentadores de flujo antes de los separadores
bifasicos o como serpentines en los mismos buscando favorecer la separaciéon de
componentes livianos hacia la corriente de gas, el rompimiento de la emulsion

crudo-agua y la obtencion de un crudo mas estable.

3 Arnold, K. y Stewart, M. Surface Production Operations Volume 1. Third Edition. USA: Elsevier.
2008, 1 p.
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1.1.1.2 Separadores trifdsicos. Son equipos que tienen una configuracion
interna, alimentacién de calor o electricidad que promueven la separacion de
fases, también cuentan con una zona para acumulacion y descarga de sedimentos
son separadores horizontales o verticales, tratadores térmicos vy

termoelectrostaticos.

1.1.2 Tratamiento del Crudo. El transporte de crudo en los oleoductos o
carrotanques para venta esta condicionado a un contenido maximo de agua,
contenido maximo de sal y presion de vapor maxima. Debido a esto suelen
llevarse a cabo varias etapas de tratamiento del crudo para eliminar el agua libre y
emulsionada asi como el gas y los compuestos mas livianos, para esto se utilizan
los separadores de fases mencionados en el capitulo anterior y si es el caso se
complementa con una etapa de estabilizacibn de crudo con el fin de separar

componentes livianos que se podrian flashear en los tanques de almacenamiento.

La estabilizacién del crudo se realiza principalmente en campos de crudo volatil
que tienen un alto contenido de componentes intermedios (Cs a Cs) lo cual se
refleja en altas presiones de vapor y gravedad APl mayor a 50. Esta etapa suele
ser omitida debido al mayor costo de inversibn y operaciébn que representa,
reemplazada por calentamiento en la separacién inicial de fases, separacion en
multietapas, un elevado tiempo de almacenamiento de crudo buscando una

estabilizacién en tanque y un elevado flujo de livianos hacia la tea de la estacion.*

Una estabilizadora es una torre a presion de platos perforados o empacada con
una elevada temperatura en el fondo y baja temperatura en el tope, en la cual se
tiene un equilibrio de fases en cada etapa de modo que los componentes mas
livianos tienden a vaporizarse y salir en la corriente superior a la vez que los
componentes pesados se obtienen como liquido caliente en el fondo. La presién

de vapor del liquido se controla estableciendo la presion de la torre (100 — 200 psi)

4 |bid, p. 457.
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y la temperatura suministrada por el rehervidor (200 — 400 °F) en el fondo que
garanticen la composicion adecuada. Para obtener una mejor separacion y reducir
el arrastre de compuestos mas pesados indeseados en la corriente de gas, se
debe elegir entre preenfriar la corriente de alimentacion de la torre 6 disponer de
un enfriador de cima y recircular los condensados, generando asi una seccion de

rectificacion

1.1.3 Tratamiento del Gas. Tanto si se va a comercializar o si se va a emplear
para consumo interno en una estacion el gas debe ser tratado para cumplir con las
especificaciones de calidad exigidas principalmente en cuanto al méaximo
contenido de agua (punto de rocio de agua) y dependiendo de su composicion el
maximo contenido de hidrocarburos condensables (punto de rocio de
hidrocarburos), concentraciones permisibles de contaminantes (H2S, COg2,
mercaptanos), poder calorifico y limpieza (contenido de sélidos). En la Tabla 1 se
indican las especificaciones que debe cumplir el gas natural para ser transportado
en la red nacional de hidrocarburos y en la Figura 1 se muestra un proceso tipico

de manejo de gas.

1.131 Separacion de agua libre y condensados. Inicialmente el gas entra
a un scrubber debido a que se encuentra saturado con agua y tiene arrastre de
hidrocarburos livianos. Estas gotas de liquido deben ser removidas con el fin de
evitar que lleguen a la etapa de compresién y puedan causar dafios en los

equipos.

1.1.3.2 Compresion. El gas natural es comprimido debido al incremento
energético que representa almacenar un menor volumen, asi como por su relacion
con la mejor eficiencia de procesos de recuperacion de liquidos. La compresion
del gas natural es utilizada para diferentes propésitos en la industria como lo son
reinyeccion, operaciones de procesamiento, sistemas de transmisién y

distribucion, y transporte en tanques, o para almacenamiento.
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Tabla 1. Especificaciones de calidad del Gas Natural.®

Especificaciones Sistema Internacional Sistema Inglés
Méaximo poder calorifico bruto (GHV)
(Nota 1) 42.8 MJ/m3 1.150 BTUIft3
Minimo poder calorifico bruto (GHV) 35.4 MJ/m3 950 BTU/ft3
(Nota 1)
Contenido de Liquido (Nota 2) Libre de liquidos Libre de liquidos
Contenido total de H.S maximo 6 mg/m3 0.25 grano/100PCS
Contenido total de azufre maximo 23 mg/m3 1.0 grano/100PCS
Co,n'Fenldo CO,, 204 204
maximo en % volumen
Contenido de N,

" 3 3
méaximo en % volumen
Contenido de inertes 0 0
maximo en % volumen (Nota 3) 5% 5%
Contenido de oxigeno o 0
maximo en % volumen 0.1% 0.1%
Contenido maximo de vapor de agua 97 mg/m3 6.0 Lb/MPCS
Temperatura de entrega maximo 49 °C 120°F
Temperatura de entrega minimo 7.2°C 45 °F
Contenido maximo de polvos y
material en suspension (Nota 4) 1.6 mg/m3 0.7 grano/1000 pc

Nota 1. Todos los datos sobre metro cubico o pie cubico de gas estan referidos a
Condiciones Estandar.

Nota 2: Los liquidos pueden ser: hidrocarburos, agua y otros contaminantes en estado
liquido.
Nota 3: Se considera como contenido de inertes la suma de los contenidos de CO2,
nitrégeno y oxigeno.
Nota 4: El maximo tamafio de las particulas debe ser 15 micrones.

Figura 1. Esquema tipico de tratamiento de gas.

5 Actualizacion de la resolucién CREG 071 de 1999. Reglamento Unico de Transporte de Gas
(RUT). Santa Fe de Bogota, D.C.: CNO-Gas, 2014, 93 p.
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Fuente: KIDNAY, A. J. Y PARRISH, W. R, 27

Con el fin de adecuar el gas para entrega en el Sistema Nacional de Transporte en
Colombia se debe cumplir con una presion minima de 1200 psig para lo cual son

usados principalmente compresores de tipo reciprocante o centrifugo.

Suelen usarse compresores reciprocantes para menores volumenes de gas y
centrifugos para mayores, sin embargo se han desarrollado diferentes tecnologias
de compresion que permiten que los diferentes tipos de compresores operen mas
alla de los limites tipicamente conocidos; aunque los compresores reciprocantes

tienen mayor eficiencia en el consumo de combustible son méas costosos,
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pesados, ocupan mayor espacio y presentan mayores costos de mantenimiento.
Dichos equipos se pueden encontrar operando en varios trenes en serie 0 en
paralelo, cada etapa cuenta con un scrubber de entrada para remover trazas de
liquidos, el compresor y un enfriador. En la Figura 2 se muestran los rangos de

operacion en los cuales trabajan diferentes tipos de compresores.

Figura 2. Rangos de operacion de los compresores disponibles en el mercado.
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S .
o 1
= .
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b EEe—————— e e e ] — |
] Reciprocante -1 t3pa : 1 :
Z 100 : . -
© Bistén Liquido: \ Py i fualy
= b —_ e = . : I
= {6bulo Directd !\\—;\ :
m . '---. --------------- 1 ------ -:
10 : I \I : o 'E
Paletas - \ : :
— — & — i LI} I :
% : g ! i
b ! |
. a '......................I......:...............l.-..... i 2
1 10 10? 103 10* 10° 108
FLUJO DE ENTRADA, acfm
Fuente: PENA, H., Cap. 4, 4.
1.1.3.3. Endulzamiento. La presencia de gases acidos en una corriente de

gas natural es un factor determinante en la corrosion de los gasoductos que
ademas reduce el poder calorifico del gas de ventas, por este motivo la
concentracion de CO:2 y H2S esta restringida®. El tratamiento empleado para

remover estos gases suele fundamentarse en su afinidad quimica con las aminas,

6 MOKHATAB, S., POE, W., SPEIGHT, J., Handbook of natural Gas Transmission and Processing,
Gulf Publishing, 2006, 261 p.
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que son puestas en contacto con el gas en solucibn acuosa en una torre de

absorcién buscando mayor area de contacto.

Otro tipo de tratamientos empleados para endulzamiento de gas son:

e Adsorcion con lecho solido (esponja de hierro, 6xido de zinc, tamiz molecular)
e Procesos con solventes fisicos (sufinol, selexol, rectisol)

e Conversion directa de Hz2S en azufre (Claus, locat)

e Permeaciéon con membranas

El destino del gas acido separado es un factor importante a ser tenido en cuenta
ya que su poder calorifico es menor, entre las principales opciones se encuentra el
uso como combustible en motores, turbinas y calentadores, la quema, el venteo
(Unicamente para un muy elevado contenido de CO2) y la reinyeccion al

yacimiento.’

1.1.3.3 Deshidratacion. El gas obtenido debe ser deshidratado con el fin de
prevenir la formacién de hidratos en el gas cuando luego sea enfriado y evitar que
el agua se condense creando problemas de corrosidén en las lineas. Debido a la
cantidad de agua que contiene el gas es necesario remover el vapor de agua que
esta asociada al gas. El vapor de agua es probablemente la impureza indeseable
mas comun en un flujo de gas y dependiendo de la temperatura y la presion,

permanecen en promedio 25 — 120 lbs de agua/ MMSCF de gas.?

Dos conceptos muy importantes que son utilizados para referirse al contenido de
humedad del gas y por ende, a la eficiencia de la planta:
e Temperatura de punto de rocio: Es la temperatura a la cual el gas natural se

satura con vapor de agua, bajo cualquier presion dada. El agua se condensa si

”BERGEL, M. y TIERNO, I., Sweetening technologies — A look at whole picture, TECNA Estudios y
proyectos de Ingenieria S.A., 2008, 9 p.

8 STEWART, M. y ARNOLD, K. Gas Dehydration Field Manual. Gulf Professional Publishing.
Elsevier 2011. Capitulo 2
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el gas estd por debajo de su temperatura de punto de rocio. La cantidad de
vapor de agua contenida en el gas en su punto de rocio depende de la presion,
temperatura y composicion del gas.

Depresiéon o disminucion de la temperatura de punto de rocio: Esta expresion
es otra forma de describir cuanto vapor de agua ha sido removido del gas
natural. La depresion del punto de rocio es la diferencia entre la temperatura
del punto de rocio del gas de entrada y la temperatura de punto de rocio del

gas deshidratado (a la salida de la planta).

Los métodos de deshidratacion de gas mas utilizados son:

Absorcion: Utilizando un desecante liquido (glicol)

Adsorcion: Usando un desecante sélido (Alumina, gel de silice, tamiz
molecular)

Delicuescencia (Cloruro de Calcio)

Permeacion de gas (membranas)

Expansion-Refrigeracion (expansion de Joule-Thompson)

Tecnologia Twister (dispositivo estético, velocidad supersénica)

1.1.34 Procesamiento. El gas asociado suele tener un contenido elevado

de liquidos con un alto valor energético (LNGs) que incluyen etano, propano,

butanos, pentanos y moléculas mas pesadas. De acuerdo a las necesidades de

entrega del gas producido como control de punto de rocio, poder calorifico bruto

entre

950-1150 BTU/ft® ° y reduccién de posibles condensados en el transporte por

caida de presion o temperatura, estos liquidos pueden ser separados y

fraccionados para obtener etano, propano y butanos puros, GLP y Gasolina

natural para de igual forma generar una fuente adicional de ingresos.

9 CREG Res. 071. 1999, Op cit., 38 p.
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Figura 3. Especificacion del GLP.

GPA Liquefied Petroleum Gas Specifications (from GPA Standard 2140-86)

Product Designation

Product Characteristics Commercial | Commercial Commercml B Propane HD-5 Test Methods
Propane Butane mixtures
Composition................oooo Predominantly |Predominantly [Predominantly Mote less than 90
propane andfor (butanes and/or|mixtures of butanes  |liquid volumen
propylene hutylenes andfor hutylenes with |percent propane; not
propane and/or more that 5 liquid ASTM D-2163-82
propylene volume percent
propylene
Vapor Pressure at 100 °F*, psig, max 208* 7o 208* 208* ASTM D-1267-84
Volatile residue:
temperature at 95% evaporation, deg. F, a7 i 15+ A7 ASTM D-1837-81
X
or
butane and heavier, liquid volume
[ -
PEFCENt MaK. ... 25 25 ASTM D-2163-82
pentane and heavier, liquid volumen 20 20 ) ASTM D-2163.82
percent maK............ooooee e
Residual matter:
residue on evaporation of 100 ml, max. 0.05 n:l pass 0,05 ml pass (1) igm 3312:3
oil stain obsenation................... () ”
Comosion, copper strip, max................ No. 1 No. 1 Mo. 1 No. 1 ASTM D-1838-84
Total sulfur, ppmw......................... 185 140 140 123 ASTM D-2734-80
Moisture content........................... pass pass GPA Propane
Dryness Test
(Cobalt Dromide or
0-2713-481)
Free watercontent......................... - none none -
Fuente: ARNOLD, K. Y STEWART, M. Volume Il, 242
Figura 4. Especificacién de la gasolina natural.
GPA Natural Gasoline Specifications
Product Characteristic Specification Test Method
Reid Vapor Pressure 10 - 34 pounds ASTM D-323
Percentage evaporated at 140 °F 25-85 ASTM D-216
Percentage evaporated at 275 °F Not less than 90 ASTM D-216
End point Not more than 375 °F ASTM D-216
Corrosion Not more than classification 1 ASTM D-130 (modified)
Color Not less than plus 25 (Saybolt) ASTM D-156
Reactive Sulfur Negative, "sweet" GPA 1138

Fuente: ARNOLD, K. Y STEWART, M. Volume Il, 243
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El control del punto de rocio es una etapa esencial en el procesamiento del gas en
especial cuando va a ser transportado en tuberias, su implementacion previene la
formacion de hidrocarburo liquido y resulta necesario en muchas situaciones ya
gue la condensacion representa problemas en la medicion, genera mayor caida de
presion en lineas y formacion de bolsas de liquido por flujo bifasico. Para
controlar el punto de rocio de hidrocarburos se eliminan los componentes

pesados, que en este caso con subproductos del gas natural.

Algunas alternativas de enfriamiento del gas natural para procesarlo son*::

e Sistemas de Refrigeracion (mecanica con Cs, turboexpansion, Joule-Thomson)
e Adsorcion (con aceite pobre o con lecho sélido)

e Separacién con membranas

e Tecnologia Twister

1.2. DESCRIPCION DEL SISTEMA

Para realizar la evaluacion energética una estacién de tratamiento de fluido
multifasico, en los parametros de operacion de un sistema tipico, se escogio la

informacién de fluidos y proceso expuesta en Roehner et at.'?

1.2.1 Caracterizacion de los fluidos. El fluido de referencia para el presente
estudio es el “fluido 6” de la formacion Eagle Ford Shale cuya composicidon se
muestra en la Tabla 2, producido en la zona del golfo de México en Texas,
Estados Unidos. Dicho crudo contiene mayor cantidad de hidrocarburos pesados

en comparacion con los otros crudos de esquisto del campo y es crudo volatil.

10 Gas Processor Association. GPSA Engineering Data Book, Volumes | & II. Twelfth Edition — FPS
(Electronic). USA: Gas Processors Suppliers Association. 2004, 16-3 p.

11 NOTAS PERSONALES. Disefio y operacion de plantas de tratamiento de gas (Especializacion
Ingenieria de Gas V UIS, Bogotd), realizado en septiembre 25, 26 y 27 de 2015 en Bogota.

12 Roehner, Richard, et al. Reducing Gas Flaring in Oil Production from Shales. En Energy Fuels,
2016, 30 (9), 7524-7531 p.
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Tabla 2. Composiciones y propiedades criticas del fluido tipo 6 de Eagle Ford

C: 58,55
C: 7,49
Cs 4,19
iC4 0,97
nCy 1,64
iCs 0,76
nCs 0,81
FCs 1,15
Co+ 22,78
CO2 1,51
N> 0,15
T (°F) 547
Pc (psi) 3459
C7+ molecular weight 178
C7+ specific gravity 0,84

Fuente: ROEHNER, R., PANJA, P. Y DEO, M., 5

1.2.2 Proceso de Produccién de Crudo. El proceso que se realiza consiste en
la separacion del gas de la emulsién crudo-agua, en el tratamiento del gas y en la

deshidratacion del crudo.

Inicialmente se tiene el fluido en pozo con 200°F y 6500 psi de presion en el
reservorio, recorre una tuberia en L hacia la superficie con 4000 ft horizontales y
12000 ft verticales y pasa por el choque de pozo hasta llegar al manifold de
produccion (15% BSW y GOR de 2022).

Luego de recibir los 6 pozos considerados, el fluido conformado por crudo, gas y
agua es enfriado a 86°F y pasa por una valvula de control de presion que
garantiza los 700 psig necesarios para ingresar al separador de alta presion,

donde se retira el gas asociado (componentes livianos vaporizados a las
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condiciones de proceso) y ocurre la separacion del agua libre presente en el fluido
de produccién.

A continuacion la corriente de gas de alta presion se envia hacia el scrubber de
alta presion para retirar residuos de liquidos como agua y condensados
hidrocarburos a 450 psi. De este gas separado se obtiene el gas para consumo
interno como: gas de manto para los tanques de almacenamiento, gas de purga

para el cabezal de alivio, gas piloto a tea y combustible.

La corriente liquida proveniente del separador de alta presién, conformada por
hidrocarburos condensados en emulsién con agua de formacién se envia hacia el
separador de media presion junto con la corriente de condensados del scrubber de
alta presion donde se realiza remocion de agua arrastrada y gas

disuelto/vaporizado a 170 psi.

Posteriormente los liquidos obtenidos son estabilizados en una unidad de
procesamiento donde ademas se termina de deshidratar el crudo por efecto del
calentamiento. Luego, la corriente de crudo se enfria y se envia hacia los tanques
de almacenamiento para ser transferidos en especificacion (0.5% BSW) hacia
oleoducto, carrotanques, etc., empleando bombas de despacho de crudo.

El agua retirada de las diferentes etapas del proceso sera enviada hacia una torre
de desgasificacion donde el gas disuelto es removido y enviado a la unidad de
compresion, para luego ser tratada para vertimiento en corrientes hidricas

separando trazas de crudo y solidos suspendidos.

La corriente de gas del separador de media presion, de la unidad de
procesamiento de liquidos y de la torre desgasificadora se comprime a 470 psi y
se enfria pasando previamente por un KOD donde se remueven las trazas de
liquido que pudieran haber sido arrastradas ya que la eficiencia de compresion es

afectada seriamente por su presencia. El gas ahora comprimido se mezcla con el
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gas del separador de alta presion y es dirigido a la planta de tratamiento
encargada de reducir su humedad a los limites permitidos.

Al llegar a la planta de tratamiento el gas es comprimido a 1220 psig en 2 etapas
compuestas de separador, compresor centrifugo y aeroenfriador, posteriormente
es deshidratado en una torre de contacto con TEG el cual es regenerado y
recirculado, esto con el fin de reducir la cantidad de agua a menos de 6 Ib de agua

/| MMSCFD vy evitar la formacion de hidratos en la siguiente etapa.

Como proceso final el gas de produccion es enviado a una planta de refrigeracion
mecanica compuesta de intercambiadores de calor, chiller separador de baja
temperatura LTS y una torre de estabilizacion de condensados, todo esto para
separar los componentes intermedios y pesados del gas dando asi cumplimiento a
los requerimientos de entrega, medicion y venta: 45°F de punto de rocio maximo y
1150 Btu/ft® como maximo valor de poder calorifico superior HHV.
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2. SIMULACION DEL PROCESO

El fluido de pozo con la composicion mostrada en el capitulo anterior se especifica
en Aspen HYSYS V8.8 a la presion y temperatura del yacimiento, y se lleva a cabo
la simulaciéon por etapas del proceso.

2.1. FLUIDO DE POZO Y SEPARACION INICIAL

La simulacién de la separacion inicial del fluido de pozo se muestra en la Figura 5
y a continuacién se explica cada etapa del proceso. Inicialmente el fluido de pozo

se mezcla con la corriente de agua en proporcion al contenido de BSW.

Figura 5. Simulacién Pozo y Separacion
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Figura 6. Composicion y flujo de entrada.
| B v X ~ 0 X0 B e WeLLMX - 0 X
)| Worksheet  [Name WELLOIL&GAS Agua WELLFLUL ‘ Design | Ratmg‘ Worksheet |Dynami(s‘
‘Conditions Vapour 0,0000 0,0000 0,0000
. o 2000 2000 1984 Worksheet
4300 5500 5500 orehes WELLOILBGAS Agua WELLFLUI
6240 3657 9,896 Conditions Methane 05855 0,0000 03692

Mass Flow [Ib/hr] 4,000e+004 7234 47232+004 Praperties

Std Ideal Liq Vol Flow [barrel/day] 2523 4963 5019 e Ethane 00749 0,0000 0072

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -6424e+004 -1,205e+005 -8501e+004 Composmon

Molar Entropy [Btu/lemole-F] 4058 1643 31,68 BF Specs Propane 0,0419 0,0000 00264

Heat Flow [Bturhr] 4401e+007  4837e:007  -0238e+007 a ; o 0 061
i-Butane A 4 )
n-Butane 0,0164 0,0000 00104
i-Pentane 0,007 0,0000 00048
n-Pentane 0,0081 0,0000 00051
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Lo anterior se realiza por medio de un ajustador que determina el flujo de agua de

tal forma que se cumpla con la especificacion de 15% BSW, calculada por medio

de un Spreed Sheet como el flujo de agua dividido por el flujo de liquido a la

entrada del separador de alta presion.

El recorrido del fluido desde el reservorio hacia superficie es simulado usando

Pipe Segments de 5in de diametro y se especifica la caida de presion en el

choque de superficie de la mitad de la presién disponible de modo que se

desarrolle flujo critico.

[ Pipe Segment: HORIZ

Figura 7. Tuberia de produccién y chocke.
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Pipe Wall Conductivity 26,00 Pipe Wall Conductivity 26,00
Increments 5 Increments 5
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PF Specs

Name
Vapour

Temperature [F]

Pressure [psig]
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Mass Flow [Ib/hr]

Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM]
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TF WELLSTRM
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Por medio de un virtual stream se modelan los 5 pozos restantes tomando las

caracteristicas de

la corriente simulada, multiplicando el
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mezclandolos. Posteriormente el fluido ya en superficie es dirigido a la estacion de
tratamiento por medio de una tuberia TieBack que se especifica para una longitud
de 8 km y diametro de 8”, ingresa a un enfriador donde disminuye su temperatura

a 90 °F y se expande en una valvula de control de presion a 700 psig.

Figura 8. Mezcla de pozos y enfriador.

) Virtual Steam Bt v11.2: op-100 - 0 x| B codeswieLcool
Connections | Parameters | Worksheet | About Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics 3
Transfer information Worksheet | Name 1 2 EWELLC
Reference ualue ‘ ‘Multip\ er” Offset ‘ | Target value Condiions | |Vapour 03500 03338 e
Properties Temperature [F] 1621 4020 <em
Vapour Fraction 03481 03481 Composition | Pressure [psig] 102 1018 <
Temperature ] 11| (F | 1000 0,000 169 PFSpecs | |Molar Flow [MMSCFD] 5038 5938 <en

lelel Prascure il 161411 1000 0.0000 16144 Ll Mass Elow llbs/hrl 283e+005 28Ue+005

Ya en la etapa de separacion el fluido comienza a distribuirse en las corrientes de
vapores, liquido liviano y liquido pesado a las condiciones de presion (alta y
media) y temperatura de cada recipiente, para lograr un modelamiento mas real se
especifican pequefas fracciones de componentes de las otras fases arrastrados
en las corrientes principales ya que en la practica se tiene que en el gas se
encuentran particulas de liquido hasta de 100 um, en el agua se encuentra crudo
de 200 um (2000 mg/l aprox.) y en el crudo se encuentra agua entre 500 y 1000
um dependiendo del tipo de hidrocarburo. Esto también se puede verificar
haciendo un dimensionamiento rapido del equipo y usando la opcion de que el

simulador determine las fracciones de arrastre basado en correlaciones teéricas.

En el scrubber y en la torre de desgasificacion lo que se busca es eliminar estas
trazas de otra fase arrastrados tanto en el gas como en el agua de modo que el
remanente sea casi nulo, esto se logra por el efecto de la gravedad e internos
especiales. El scrubber es especificado para que la corriente de gas de salida
tenga la menor fraccion de liquido, mientras que la torre de desgasificacion
supone una separacion total de vapores en el agua debido su baja presién de

operacion.
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Figura 9. Separador y scrubber de alta presion.

!F‘ 3 Phase Separator: HPSEP

‘ Design | Reactions | Raﬁng‘ Workshezt ‘ Dynarmics ‘

Worksheet

Condtions | |Vapour 0383 00004 09840 00001

Properties | | Temperature [F] 86,00 86,00 8600 8600

Compositian

1000 1000 1000 7000
) 3Phase Searator HASCRUR - 0 X
Design | Reactions | Rating‘ Worksheet ‘ Dynamics ‘
Worlsheet |z i 6 HPGAS SCRBW
Conditions | |Vapour 08341 0,0000 0999 0,0000
Properties | |Temperature [F] 6947 6097 6947 6997
Composition | Pressure [psig] 450,0 4500 400 4300

Figura 10. Separador de media presion y desgasificador.

P 3 Phase Separator. PSEP -0 X | B Sepato DESGASDR - o X
Desiqn | Reacions | Rting | Worsheet Dynamics Design | Rescions | Rting | Werkhest | Dyamics
Worksheet  ;me ) 7 " [ 15 Worlsheet  1izne 1t 1 1 PRODWTR 1
Conditions | |Vapour 01140 00956 00006 (9%8 00001 Conditions | |Vapour 00002 00007 000t 00000 0599
Praperties Temperature ] B (13 il 505 0 Froperties Temperature [F] am % B136 8528 8528
Compositon| | Pressure [psig] 100 1100 100 m o Compasiton - Pressure [psi] 5000 5000 5000 5000 5000
W i PR Spece |k b SCED 1350 2308e-002 B304 g 35700034

Al finalizar la primera etapa de separaciéon de fases se tienen 3 corrientes de gas a
diferentes condiciones de presion y temperatura, una corriente de liquido liviano

(crudo) y una corriente de agua. A continuacion, se muestran las condiciones de
estas corrientes.
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Figura 11. Gas, crudo y agua de separadores de produccion.

[ Material Stream: HPGAS

‘Worksheet | Attachments I Dynamics |

Worksheet Stream Name HPGAS IPGAS OFFGAS 18 PRODWTR
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,9999 09976 1,0000 0,0190 0,0000
Properties Temperature [F] 69,97 67,75 8233 8043 8528
Composition Pressure [psig] 4500 20,00 20,00 125,0 50,00
Pﬂ”t&f"s F;” Molar Flow [MMSCFD] 2276 2,631 3,879-003 12,07 2192
Kvae ] | Mass Flow b 47532004 6459 11,18 1,8602+005 43446004
User Variables | | Std Ideal Liq Vol Flow [barrel/day] 9839 1227 1832 1,6072~004 2082
Notes Molar Enthalpy [Btu/lomole] -3,613e-004 -3,890e+004 -5,2492-004 -1,320e+005 -1,220+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lbmale-F] 3749 4350 43,89 4345 1312
Normalized Yields| | {yaat Flow [Btu/hr] -9,0292+007 -1,126e+007 -2,236e+004 1761008 -2,958e+008
Liq Vol Flow @5td Cond [barrel/day] 40322=006 4,656e+005 685,9 1,565+ 004 2031
Fluid Package Basis-1 Basis-1 Basis-1 Basis-1 Basis-1

Utility Type

2.2. ESTABILIZACION DE CRUDO Y COMPRESION INICIAL DE GAS

Las corrientes de gas y crudo obtenidas en la separacion inicial deben ser tratadas
para alcanzar las condiciones de venta. En las facilidades de recibo se lleva a
cabo la estabilizacién del crudo y se comprimen las corrientes de gas para su
transporte por gasoducto hacia la planta dispuesta para su tratamiento. La

simulacion de acondicionamiento de crudo y compresién del gas se muestra en la
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Figura 12 y a continuacion se realiza la explicacion de cada etapa.
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Figura 12. Estabilizacién de crudo y compresion gas a tratamiento.
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La estabilizacion de crudo es uno de los procesos mas complejos simulados ya
gue tiene diferentes consideraciones que hacen de cada caso algo particular, en la
mayoria de estaciones de crudo en Colombia no se realiza esta etapa ya que
dificilmente se justifica la inversibn de capital y costos operativos para su
implementacion, sin embargo hay muchas situaciones que podrian hacer de esta
una opcion interesante, en especial si se busca comercializar los componentes
hidrocarburos intermedios y sacar el mayor provecho a los productos obtenidos.

Lo primero que se debe definir para simular la torre de estabilizacion son los
componentes que se quieren separar en la cima y en el fondo, y que
caracteristicas deben tener para ser considerados productos comerciales. Cuando
lo que se quiere es separar los componentes livianos e intermedios del crudo
buscando disminuir la cantidad de flasheo en los tanques de almacenamiento se

puede especificar la presion de vapor del liquido separado, en este caso 13 psia.

Si lo que se busca son cortes determinados de componentes clave, livianos

permitidos en el liqguido o pesados permitidos en el gas, se puede especificar una
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fraccion molar de alrededor de 2% o una relacion de componentes de 0.02, estos
valores dan el punto inicial para determinar el perfil de temperaturas que se
necesita y de la misma forma la cantidad de energia que debe ser suministrada en

el rehervidor.

La corriente de alimentacion de la torre de estabilizacion es precalentada sabiendo
gue la temperatura se separacion esta en el rango de 200 - 400 °F aunque puede
ser mayor en funcién de los productos. A mayor temperatura en el rehervidor
mayor cantidad de componentes intermedios serdn evaporados y menor seré la
presion de vapor del liquido, sin embargo se debe tener en cuenta los medios de
calentamiento con que se cuenta (bafio de fuego directo/indirecto o intercambio de
calor con aceites térmicos) y la relacidbn en costos y gasto energético que

representan las temperaturas demasiado elevadas.

La presion de trabajo de la torre también se debe analizar y ajustar la corriente de
entrada entre 100 — 200 psig teniendo en cuenta que presiones de trabajo
elevadas garantizan que los componentes intermedios permanezcan como
liquidos, por otro lado a menor presion de trabajo menor temperatura se requerira
para lograr el equilibrio de componentes en el rehervidor pero mayor sera el
requerimiento de enfriamiento requerido en el tope. De forma alterna se puede
distribuir el flujo de alimentacién en una corriente que pasa por el precalentador y
otra que no, esto se hace por medio de valvulas de control de flujo y busca
aprovechar la baja temperatura del crudo a estabilizar, la configuracién de la torre
de estabilizacién puede variar en relacién con las condiciones a manejar. En las
imagenes a continuacion se muestran los datos de entrada para la simulacion, asi

como los resultados obtenidos.
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Figura 13. Simulacion torre estabilizadora.
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Temperature vs. Tray Pasition from Top

Dagress o Frasdom 0

1% Column: STRIPPER / COLY Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson

o X_ | BB Colum: STRIPPER £ COLI Fluid y: Basi-1/ Peng-Rabinson - 0 X
Design | Parameters | Side Ops | Rating ‘ Worksheet ‘Perfcrmance | Flowsheet | Rea(twnsl D,rnamlcs‘ 5 I 5 5 3
‘ Design | Parameters | Side Ops | Rating ‘ Worksheet ‘ Performance | Flnwsheet| Reactmns| D/namlcs| P
Worksheet STRPFEED STRPBOTT |
N; TAILGAS @COL1
Condions | | ecut Lt Worsheet STRPFEED THLGAS STRORCTT
Prapertes | |Vapour 011m 10000 00000 Condtons | | eghane 0% 02540 00000
Composions ' o '
s | [Tmpermtue ] 2600 1045 o3 E” petes | tthne 004E3 02776 00030
— o 50 50 OMPOSHONS || e 00652 0239 00333
Tessure [psi 4 ! !
e S e o o0 oot
Molar Flow [MMSCFD] 207 181 1020 n-Butane 0028 00798 00310
Mass Flow [lo/hr] 1,860e+003 7569 1,784e+003 I i-Pentane 00207 00253 00199
| — | eng . . || n-Pentane 00227 (0240 (0225

Como se puede observar las especificaciones bajo las cuales se hizo la corrida de
la torre fueron las presiones de vapor de los productos de cima y de fondo, en la
cima se considerd que los productos a obtener seran similares al GLP por lo cual
se establecié una presion de vapor de 110 psi. Sin embargo, para lograr que el
sistema convergiera se activd primero la presion de vapor del fondo y la
temperatura del rehervidor en 400°F ya que sin estas condiciones la columna tenia

problemas para encontrar una solucion.

Teniendo las corrientes de salida de la torre estabilizadora definidas, se mezcla el
gas con las demas corrientes de gas a baja presion y la corriente de crudo es
enfriada intercambiando calor con la corriente de alimentacién de la torre
buscando un aprovechamiento energético. A pesar de lo anterior el crudo debe

ingresar a un aeroenfriador para continuar hacia los tanques de almacenamiento a
120°F.
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Figura 14. Enfriador y tanque de almacenamiento de crudo.
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‘De;\gn | Ratmg‘ Worksheet ‘Perfo;mance | Dynamics | Rigorous Shell&iTube ‘Deswgn | Rgadionsl Rahng| Worksheet ‘Dynamics ‘ 1
Worlsheet | Name % SRPHEED  STRPBONT 1 Worsheet o e B T

. T
Conditions :apcur t 05;22 0;1]‘3 Of)ufg 023?3 Condifions | | Vapour 0,0000 0,0000 10000
Properes | Temperae ] ; ' ' Puoprts | [Temperaue 1204 1204 1204
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El gas ahora debe ser comprimido para otorgarle la presion necesaria para su

transporte hacia la estacion donde sera tratado para especificacion, antes de ser

comprimido ingresa a un Knock Out Drum donde se remueven trazas de liquido

gue pueden afectar el desempefio del compresor, estos liquidos se incorporan en

la corriente de crudo hacia almacenamiento.

Figura 15. Compresor para transporte de gas y enfriador.

4

P Compressar. GASCOMPR - 0 X

‘ Design | Rating‘ Worksheet |Performance | Dynamits‘
Worlsheet | \zme 3 %5 Qcomp
Conditions | | Vapour 1,0000 1,0000 <empty>
Properties | | Temperature [F] 1935 4047 <empty>
Compasition| | Pressure [psig] 000 4700 <empty>

| PFSpees | bolar Flow [MMSCFD] 4400 4400 <empty>

[P Cooler: GASCOOL

Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics

Worksheet  [Name

Conditions Vapour

Properties Temperature [F]

Compasition| | Pressure [psig]

PF Specs Molar Flow [MMSCFD]

Mass Flow [1b/hr]

Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM]
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]
Molar Entropy [Btu/lbmole-F]
Heat Flow [Btu/hr]

25

1,0000
4047
470,0
4499
1,392e+004
68,56

-3,725¢+004

4516

-1,840e+007

26

1,0000
150.0

4400

4499
1392e+004
68,56
-4,1322+004
39,70
-2,042e+007

EGASCOOL
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
sempty>
<empty>
<empty>

2,019e+006)

Teniendo el gas comprimido se une con la corriente de gas de alta presion

obtenida del separador de entrada y se dirigen por medio de pipe segment hacia la

planta de gas a donde llega con una presién de 200 psig.

Al finalizar la etapa de estabilizacion de crudo y compresion inicial de gas se tiene

una corriente de gas ya en la planta de acondicionamiento para ventas y una

corriente de liquido liviano (crudo) ya a punto de venta.
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Figura 16. Mezcla y transporte de gas a tratamiento.

[ 5 wer: caswx [ Pipe Segment: GASATRAT
| Design | Rating | Worksheet | Dynamics | Design | Rating | Worksheet | Performance | Flow Assurance | Dynamics
Worksheet  [yame HPGAS 26 GAS A TRAT Worksheet  |Name GAS A TRAT 27 EGASATRAT
Conditions | |Vapour 09999 1,0000 099998 | [[ Conditions | [Vapour 0,9999 09999 <empty>
Properties | | Temperature [F] 69.97 1500 8591Y | || Properties | |Temperature [F] 855119 813494 <empty>
Composition | | Pressure [psig] 4500 440,0 4400 Compasition| |Pressure [psig] 4400 200.0 <empty>
PF Specs Molar Flav [MMSCFD] 2276 1499 27260 | || PFspecs Molar Flow [MMSCFD] 27,2555 27,2555 <empty>
Mass Flow [lo/hr] 4753e+004 1392e+004 6,145¢+004 Mass Flow Io/hi] 614473488 614479488 <emply>
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 287,0 68,56 3555 Liquiol Flow [USGPM] 355,5255 3955255 <emply>
Malar Enthalpy [Btu/lbmole] 361364004 -47133e+004  -3,6092+004. Wolar Enthalpy [Btu/lomole] -3,699e+004 36832+ 004 <emply>
Molar Entropy [Btu/lomole-F] 37,49 2970 37,99 Molar Entrapy [Btu/lbmole-F] 3199 3965 <empty>
‘ ‘ Heat Flaw [Btu/h] 902864007 -2042e4007  -11072+008 Heat Flow [Bru/hr] 107100408 -110271e+08  -439428e+05

2.3. COMPRESION Y DESHIDRATACION DE GAS

Para obtener un gas con caracteristicas de venta y transporte en la red nacional
de gasoductos de debe entregar a una presion de minimo 1200 psig y contenido
de agua menor a 6 Ib/MMSCFD por lo cual se llevan a cabo las etapas de
compresion y deshidratacion del mismo. La simulacién de tratamiento del gas se

muestra en la Figura 17 y a continuacion se realiza la explicacion de cada etapa.

Figura 17. Compresion y deshidratacion del gas.
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2.3.1. Compresiéon. Cuando se lleva a cabo la compresion de un flujo de gas
mayor a 1000 acfm la mejor opcidn suele ser el uso de compresores centrifugos

multietapas, para altas presiones y bajos flujos de gas son recomendables los
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compresores reciprocantes en multietapas. En el caso de estudio el sistema se
encuentra en el area de operacion (Figura 2) bajo la cual se pueden emplear tanto
compresores centrifugos como reciprocantes en multietapas, sin embargo la
balanza se inclina hacia los primeros debido a sus bajos costos de inversion e
instalacién, bajos costos de mantenimiento, alta confiabilidad y disponibilidad, y al
menor seguimiento operativo que requieren, se recomendaria el uso de
compresores reciprocantes si se esperaran notables variaciones en las

propiedades del gas.

El nimero de etapas en un sistema de compresion se determina por la relacion de
compresion (r), junto con la temperatura de descarga y la carga sobre las barras
impulsoras. La relacion global de compresion (rt)) se calcula de la siguiente

manera:

Py iy
Ty =— Ecuacion 1
Ps

Donde,
Ps = Presion de succion (psia)

P4 = Presion de descarga (psia)

El nimero de etapas debe aumentarse hasta que la relacion de compresiéon por
etapa sea menor a cuatro (r<~4), también se debe cuidar que la temperatura de
descarga por etapa sea menor a 300°F. En el caso de los compresores
multietapas, normalmente se proveen enfriadores entre cada etapa con el fin de
reducir la potencia requerida para la compresion, de reducir el volumen del gas
gue entra a la préxima etapa y de mantener la temperatura de descarga dentro de
los limites operacionales seguros, evitar incendios y la carbonizacion del

lubricante.
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Teniendo una presién de descarga de 1240 psig y de succién de 200 psig, se
calcula la relacion de compresion obteniendo un valor de 5,9 de modo que para
verificar si el nUmero de etapas adecuado es 2 se eleva la relacion resultante en ¥2

de donde se obtiene una relacion de compresién por etapa de 2,4.

De modo que se desarrolla la simulacion de 2 etapas de compresion compuestas
por un scrubber de entrada, el compresor centrifugo y un aeroenfriador en la
salida. Los scrubber se simulan como separadores ideales, a los compresores
Unicamente se especifica una eficiencia adiabéatica de 75% adicional a la presién
de descarga, y en los aeroenfriadores se establece la temperatura de salida en
115°F.

Figura 18. Compresores y enfriadores de gas.

i s 1 Cooler P2COOL 3
¥ Cooler: PICOOL
i Design | Rating | Workshest | Performance | Dynamics |
; . N Worksheet 36 37 EP2COOL
Design | Rat|ng| Worksheet ‘ Performancel Dynamics ‘ T 1,0000 1,0000 cempiy>
Properties 2701 15,0 <empty>
Compasition 1240 1235 <empty>
Worksheet | \jzme | ) BF Specs s 2725 cermprys
. 6,141+004 6,141e+004 <empty>
Conditions | |Vapaur 1,0000 1,0000 3554 2554 p—
- c Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3521e+004 -3,725e+004 <empty>
Pmpemes Temperature [Fl 2159 1250 Molar Entropy [Btu/lomole-F] 3895 3582 <empty>
Compagtmn PI'ESSIJ[E [p5|g] 5004 4954 Heat Flow [Btu/hr] -1,0542+008 -1,115e+008 6,092e+006
! ! ! !

Para realizar el analisis de desempefio del sistema de compresion multietapas se
formula una Spread Sheet en HYSYS (
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Figura 19) cuya funcion es tomar las presiones de succion y descarga del sistema
de compresidn, y determinar la presion de descarga de la primera etapa, asi como

asegurar que la relacion de compresion se mantenga en el rango aceptable.
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Figura 19. Spread Sheet relacion de compresion y presion inter-etapas.
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En este proceso también se recirculan las corrientes de liquido al anterior
separador con el fin de recuperar los componentes livianos que pudieron ser
consensados a una mayor presion, para esto se usan las funciones de reciclo de
HYSYS procurando la menor afectacion a la simulacion a pesar de que en este

caso el flujo de liquidos obtenidos a la presion intermedia y final son casi nulos.

Luego del segundo aeroenfriador se adiciona un scrubber de alta presién con el fin
de retener posibles condensados antes del ingreso del gas a la torre de

deshidratacion.

2.3.2. Deshidratacion. El agua es el componente indeseado mas comun en el
gas y el caso en estudio no es la excepcidon ya que el gas tiene un contenido de
agua de 59,3 Ib/MMSCFD por lo cual se usa una torre contactora con TEG con el

fin de remover el agua y cumplir con la regulacion de transporte.

Para la convergencia de la torre simplemente se deben indicar cuales son las

corrientes de entrada y salida, se puede establecer una composicion inicial de
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agua en el glicol pobre de 0,01 aunque esta sera ajustada posteriormente con el
ciclo de regeneracion de glicol.

Figura 20. Torre de deshidratacion TEG.

o3 ! 1B Column: T-100-2/ COL5 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson
| [Design [ Parameters | side Ops | Rating | Workshect | Pesformance | Fowshest | Reacions | Dynamics|

Workaheet | [N Glicol Pobre GASCOMP Gas IC Glicol Glicol Rico
Conditions @coLs ®coLs ®CoL5 @coLs
Properties o 00000 10000 10000 00000

Compasitions
PF Specs 1266 150 1166 1162
1235 1235 123 1235
0,1496 2725 27,21 0,1820
Mass Flow [Ib/hi] 2275 6.141e+004 6.133e+004 2358
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 4033 3554 355,22 47259
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,157e+005 ~3,725e+004 3.714e+004 -2.774e+005
Molar Entropy [Btu/lbmole-Fl 3901 3582 3586 3437
Heat Flow [Btu/hr] -5,254e+006 -1,115e+008 -1,110e+008 -5,728e+006

£ psu e | e |

El glicol pobre que ingresa a la torre contactora debe estar a una temperatura 10°F
mayor a la del gas seco para tener mayor eficiencia de absorcién, para prevenir
formacién de gas por exceder la temperatura de equilibrio y para evitar que se
genere espuma en la torre, por lo cual se incluye un intercambiador de calor gas

seco / glicol pobre.

El ciclo de regeneracion de glicol se muestra en la

43



Figura 21, las especificaciones ingresadas para su simulacién son la presion luego
de la torre contactora en 60 psig [51], la presién de entrada al regenerador de 1,5
psig [56], la presion de bombeo hacia la contactora en 1245 y las temperaturas de
precalentamiento de TEG rico en 180°F y 270°F [52 y 55].
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Figura 21. Unidad de regeneracién de glicol.
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En el separador flash se remueven la mayoria de los hidrocarburos (gas y
liqguidos) que fueron arrastrados, ya que su presencia causa pérdidas de glicol en
la columna despojador. El regenerador de glicol es una torre de destilacion de una
etapa donde el glicol ingresa por la zona de despojo y se concentra en el
rehervidor que es un tanque horizontal con calentamiento por fuego indirecto, la
temperatura de la cima se define en 212 °F que es el punto de rocio del agua y la
temperatura de fondo en 390 °F tan alta como se pueda procurando un margen
con la temperatura de degradacion del TEG que es de 404°F. El diferencial de
temperaturas es establecido estratégicamente de modo que el agua se encuentre
en toda la torre en estado vapor y cualquier cantidad de vapor de glicol que

ascienda se condensara en la despojadora y retornard a la seccion del rehervidor.

Debido a que el ciclo de glicol es abierto, se presentan pérdidas de glicol en las
diferentes etapas del ciclo como es en la contactora, el rehervidor y hasta en el
tambor flash. Esta pérdida permanente de glicol se compensa con reposicion
periddica del mismo. El flujo de reposicién permanente del glicol se determina a
partir de del célculo del glicol que debe ser alimentado a la torre para remover la

cantidad necesaria de agua para que el gas cumpla los requisitos de venta, en
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este caso 53,3 Ib/MMSCFD, y partiendo de la relacion de 3 gal de glicol / MMSCFD

de gas como cantidad suficiente para deshidratar el gas la cual puede ser variada

en el simulador al ver la cantidad de agua con que sale el gas de la torre

contactora. La diferencia entre el flujo de glicol regenerado [60] y el glicol que debe

ser alimentado a la torre [61] es el flujo que requiere ser adicionado al proceso.

[ Spreadsheet; SPRDSHT-4

Connections | Parameters | Formulas

Spresdehest Name

Figura 22. Calculo de reposicién de glicol.

Spreadsheet | Calculation Order | User Variables | Notes

SPROSHT-4
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| Delete impart

[ Add Export..

| Delete Export

[ it Epon 5
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Rel. Recomendada
Agua a retirar

27.21 MMSCFD
5854 IB/MMSCF

4.000

elate Function Help.

Cakulation Order | User Variabies

Cont H20

alTEG/IBH2O Ret...

GPM TEG

Spreadshest Only..

Notes

Edit Rows/Columns

Al finalizar la etapa de compresion y deshidratacion de gas se tiene una corriente

de condensados, una corriente de glicol rico, del ciclo de regeneracion de glicol se

obtienen 2 corrientes de gas del separador flash y del regenerador de glicol, y

finalmente se tiene una corriente de gas deshidratado. En la Figura 23 se

muestran las condiciones de estas corrientes.

Figura 23. Condensados, gas residuo y gas seco de compresion y deshidratacion.
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1,0000
120,6

1227

2721
6,1332+004
355,2

-3,7082+004

3596

-1,108e-008

4,819e+006
Basis-1



2.4. CONTROL DE PUNTO DE ROCIO DE HIDROCARBURO

El gas seco obtenido en la etapa anterior no cumple aun con las especificaciones
de venta ya que debido a su contenido de hidrocarburos pesados tiene un punto
de rocio de hidrocarburos de 86,2 °F (HCDP) y a que su poder calorifico bruto es
de 44,8 MJ/m3 (HHV) por lo cual se incluye una etapa de refrigeracién mecéanica
para ajuste de estas condiciones. La simulacién realizada se muestra en la Figura

24 y a continuacion se realiza la explicacion de cada etapa.

En la refrigeracibn mecanica lo que se busca es separar los compuestos pesados
presentes en el gas que puedan ser condensados en la linea de transporte y que
den al gas un poder calorifico fuera de especificaciones. Es un proceso sencillo en
el que se va enfriando paulatinamente el gas utilizando las corrientes de salida y
un sistema de refrigeracion hasta llegar a la temperatura que garantice la
separacion de dichos componentes. Posteriormente el fluido con un considerable
contenido de condensados entra a un separador trifasico a baja temperatura (LTS)

donde se separan el gas, el agua y los hidrocarburos liquidos condensados.

El primer paso en la simulacion es crear la linea de flujo de gas hasta el separador
LTS en la entrada del cual se especifica una temperatura estimada de 20°F, sin
simular aun la torre de fraccionamiento/estabilizacion de condensados se obtiene
la corriente de gas a ventas y se incorpora un Adjust en el cual se pide al
programa determinar la temperatura de trabajo del LTS para la cual el HCDP sea
de 35°F, ante lo cual se obtiene una temperatura de 12,7°F. Sin embargo al
verificar las condiciones del gas se encuentra que el poder calorifico es de 44
MJ/mS3.
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Figura 24. Simulacién ajuste de punto de rocio de hidrocarburo y de HHV.
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Figura 25. Ajuste de temperatura de separacion.

® Aort - o % (B 3Phase Separator: LTS u] X
e e [Desin [ Rescion [ Ratig] Workshect [ Dymeics |
ADJ-1 Worksheet | Name a2 PRODWTR2
Conditions | |Vapour 09502 00000
Properties Temperature [F] 12,68 1268
Object 22 Select Var., Compasition e [psi 1215 1215
PF Specs o MMSCFD] 2721 1,866¢-003
Variable:  Temperat 6,133e-004 4038
Vol Flow [USGPM] 3552 7,999¢-003
Target Variabl ol py [Btu/lbmole] -3.884e+004 -1,274e+005
Object  [Envelope-Gas Ventas Select Var.. Molar Entropy [Btu/lomole-F] 32,60 9980
Heat Flow [Btu/hr] -1,161e+008 -2,609¢+004
Variabl
~Target Value
ource ————————————
@ et Specified Target Value
£ 35,0000 F
O Spre
[pdeeJ ——— I ipored L JsE

Los liquidos condensados del LTS se calientan hasta 95°F y se reduce su presion

alrededor de 450 psig, condiciones adecuadas para su ingreso en una torre

deetanizadora donde se busca remover metano y etano gaseosos para

incorporarlos a la corriente de gas del LTS, y obtener un liquido rico en propano.
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Figura 26. Productos torre de estabilizacion de condensados.

B Column: FRACC / COL4 Fluid Pk Basis-1 /Peng-Robinson B Column: FRACC / COL4 Fluid Phg: Basis-1 / Peng-Robinsen
[ Design [ Parameters [ side Ops [ Rating | Worksheet | Performance [ Fiowsheet [ Reactions | Dynamics | | Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Worksheet
- Neme HCLISSEP b SeP@COL4  Liq SEP @COL4 Worksheet HC LTS SEP Vap SEP Liq SEP
Londiioos a0otd Conditions b
Sropertes Vapour T o . Condin Methane 05314 orter 0,000
Compostions P Ethane 01632 02176 0,008
PF Specs Temperature [F] 9500 2082 2507, gs’;‘”“m"s Propane 01337 00311 04246
pecs
bressure [psig] & = = i-Butane 00226 00010 01221
n-Butane 00547 0,0008 02077
Malar Flow [MMSCFD] 1,108 08191 02887 -Pentane no213 20001 00818
Mass Flow [Io/hr] 3671 1879 1792, n-Pentane 00215 0,0000 0,08268
n-Hexane 00182 0,0000 0,0697;
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 734 103 5307 . 00008 00000 20l
Malar Enthalpy [Btu/lomole] 43336004 -3910e+004 554824004 o2 00219 0029 0,000
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 3602 36,10 31,96 jiitrogen 0.0007 00010 0.0000%
H20 0,0001 0,0001 0,000
Heat Flow [Btu/hr] -5271e+006 -3517e+006 -1759¢+006 TEGiycol 00000 00000 00000
|

Al incorporar el gas separado en la estabilizadora con el gas de ventas no se

encuentra una disminucién en el HHV, probablemente debido a componentes mas

pesados aun presentes. Se modifica ahora la variable objetivo del adjust por el

HHV en volumen y se establece un valor de 42,5 MJ/m3 con un limite inferior de

30°F de modo que se pueda emplear propano como refrigerante. Se encuentra

que la temperatura a la cual se debe enfriar el gas para ajustar todas sus

propiedades para venta es de -24°F, y para complementar la simulacién se incluye

el ciclo de propano en el chiller como una Sub Flowsheet.

Figura 27. Chiller de gas.

’E 3 Phase Separator: LTS

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |

Worksheet

a2 24 43
Conditiens 07624 00000 1,0000
Properties -23.97 2397 -2397
Compasition 1215 1215 1215
PF Specs 2721 6464 2075
6,133e+004 1668e+004 44642004

Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 3552 89,85 2653

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] 3980e+004  -4267e-004  -3889e-004

Molar Entropy [Btu/lbmale-F] 3048 2871 3103

Heat Flow [Btu/hr 1,189+008  -3020e007  -8860e+007

e, - (oo

- a X
-
- Cond-Q -
4 1
PRODWTR2 Cendenser
0,0000
397 — AT
1215 Comp
F0T1e00 Compressor  HD
6,436
1,281e-002 Py
-1 269&4?05 3 >
8538 Chiller
~4280=+004 Haterial Streams
1 2 3 4
Vapour Fraction 0,0000 0,5343 1,0000 1,0000
Temperature F 1220 -2784 -30,00 176,8
Pressure psig 2348 6,703 5,688 2399
Molar Flow MMSCFD 4,884 4,884 4,884 4,884
Mass Flow Ioshr 2,365e+004 | 2,365e+004 | 2,365e+004 | 2,365e-004
Liguid Volume Flow | USGPM 93,21 93,21 93,21 93,21
Heat Flow Btu/hr -2,690e+007 | -2,690e+007 | -2,4558+007 | -2,334e+007

Las corrientes finales obtenidas en la etapa de procesamiento del gas son una

corriente de condensados, una corriente de agua y una de gas de ventas, sus

condiciones de salida se muestran a

continuacion.
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Figura 28. Gas, condensados y agua de procesamiento de gas.

| [ Material Stream: SALES GAS

Worksheet Atlachmentsl Dynamics

Worksheet Stream Name SALES GAS LPG PRODWTR2
[ Conditions | | Vapour / Phase Fraction 1,0000 0,0000 0,0000
Properties Temperature [F] 1106 2282 -2397
Composition Pressure [psig] 1210 4550 1215
ge"t:;f:; F::a Molar Flow [MMSCFD] 26,39 08216 3,071-003
K Value Y| Mass Flow [Ib/hr] 5,656e=004 4763 6,436
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 3379 17,28 1,287e-002
Motes Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,667e=004 -5351e+004 -1,260e+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] 35,85 30,71 8,538
MNormalized Yields | yezs Fiow [Bru/hr] -1,063e+008 -4,8272+006 -4,280e+004
Lig Vol Flow @5td Cond [barrel/day] 4 675e=006 5854 04296
Fluid Package Basis-1 Basis-1 Basis-1

Utility Type

2.5. CALORY TRABAJO DEL PROCESO

Dado que el objetivo principal de este trabajo de monografia es realiza el analisis
de los procesos de transferencia de energia tanto en forma de calor como de
trabajo para establecer alternativas de aprovechamiento, a continuacion, se

muestran las corrientes de los calentadores, enfriadores y compresores/bombas.

Tabla 3. Corrientes de energia calentadores.

Fluido Crudo GLP Condensados Glicol
Ubicacion Stripper Deetanizadora = Deetanizadora = Regen. Glicol
Flujo Energia [MMBtu/h] 17,17 2,38 2,20 0,25
Temp. Entrada [°F] 282,5 210,3 4,122 289,3
Temp. Salida [°F] 4243 228,2 146,7 390
Total 22 MMBtu/h

Tabla 4. Corrientes de energia enfriadores.

Fluido Fluido pozo Gas Crudo Gas Gas
Ubicacion Recibo fluido Stripper Crudo a TK Comgélsnlual Comp. 1 Gas
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Flujo Energia
[MMBtu/h] (o0l 0,63 16,80 2,02 3,52

Temp. Entrada [°F] 161,1 149,2 307,7 404,7 217,2
Temp. Salida [°F] 90,2 104,5 120 150 115

Fluido Glicol Gas Glicol Propano
Ubicacion Comp. 2 Gas Deetanizadora = Regen. Glicol Ref. Propano
Flujo Energia [MMBTU/h] 5,66 3,49 0,00 3,56
Temp. Entrada [°F] 259 21,28 289,3 176,8
Temp. Salida [°F] 115 -54,38 212 122
Total 48,4 MMBtu/h

Tabla 5. Corrientes de energia compresores y bomba de glicol.

Fluido Gas Gas Gas
Ubicacion Comp. Inicial Gas Comp. 1 Gas Comp. 2 Gas
Flujo Energia [MMBtu/h] 2,22 3,92 4,03
Flujo Energia [HP] 870,6 1541 1585
Temp. Entrada [°F] 20 200 499,3
Temp. Salida [°F] 470 504,3 1240

Fluido Gas Glicol Propano
Ubicacion Comp_. Gas Regen. Glicol Ref. Propano
Deetanizadora
Flujo Energia [MMBtu/h] 0,55 0,01 1,61
Flujo Energia [HP] 216,9 4,274 633,4
Temp. Entrada [°F] 450 -6 5,7
Temp. Salida [°F] 1220 1245 239,9
12,3 MMBtu/h
Total
4851 HP



3. ALTERNATIVAS DE APROVECHAMIENTO ENERGETICO

En seguida se explican algunas alternativas para ahorro o menor gasto energético
en la estacion.

3.1. ALTERNATIVA1

La temperatura de salida del enfriador WELLCOOL de 86°F implica el uso de agua
de enfriamiento o refrigeracion mecanica lo cual significa un servicio mas y mayor
ndamero de equipos y tuberia, mientras que el beneficio que representa en la
cantidad de crudo producido es minimo debido a la ya establecida temperatura de
estabilizacion (1,5 gpm / 63 BPD menos). Se propone enfriar a 125°F de modo
que sea posible emplear un aeroenfriador, reducir la inversion en equipos
requeridos y servicio de agua de enfriamiento, y asi disminuir la energia fria
dispersa en las corrientes de gas y de agua que dejan las facilidades de recibo a

baja temperatura.

Figura 29. Resultados Alternativa 1.

B Cooler WELLCOOL [ Material Straam: SALEG AL

Flowsheet Case (Main) - Solver Active H

Design | Rating ‘ Workshest ‘ Performance | T | Worksheet | Attachments | Dynamics
Worksh Stream Name SALES OIL
Worksheet | Name 1 2 EWELLCOOL [ Conditons | | Vapour / Phase Fraction 0,0000
Conditions Vapour 0,3928 03761 <empty> Properties Temperature [F] 1208
Properties Temperature [F] 162,0 1240 <empty> Composition Pressure [psig] 2000
Composition| | Pressure [psig] 1027 1022 cempty> Se"(:‘g:if;::ay Hioar Flow [MMSCED) 10,14
PF Specs Molar Flow [MMSCFD] 5891 5891 <empty> K Value Mass Flow [Ib/hr] 1.781e-005
Mass Flow [Io/hr] 2,805¢+005 2.825+005 <cempty> User Variables | |Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 4349
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 8765 8765 <empty> Notes Malar Enthalpy [Btu/lomole] 1455008
ost Parameters | | Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 50,58
Molar Enthalpy [Btu/lbmale] -8,573e+004 -8,678e+004 <empty> Normalized Yields | yeat Flow [Btu/hr] -1,621e+008
Molar Entropy [Btu/lbmale-F] 3248 3074 <empty> Lig Vel Flow @Std Cond [barrel/day] 1476+004
Heat Flow [Btu/hr] 554624008 -5613e+008 6,7682+008 Fluid Package Basis-1

Utility Type

3.2. ALTERNATIVA 2

Para hacer un balance energético de la columna stripper se desarrolla un analisis

de la temperatura suministrada en el rehervidor de la torre y la temperatura de
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alimentacion ya que éstas determinan el perfil de trasferencia de energia y los

valores adecuados pueden ayudar a reducir el gasto energético.

Figura 30. Balance energia Alternativa 2.

[ Spreadsheet: SPRDSHT-5 (3 spreadsheet: SPRDSHT-5

Connections | Parameters | Formulas | Spreadsheet | Calculation Order | User Variables [ Notes Connectians | Parameters | Formulas | Spreadsheet. | Calculation Order | User Variables | Notes

Current Cell Current Cell

Variable Type: Eneray ~| Exportable [ Exportable
D6 |Veriable: o
Var\ab\e: Angles in: Rad - fariable: g
=d7-d2-d8
A B ¢ )
& 3 < 2 | 1 Q cond 1.512e+006 Btu/hr H18 -1.761e+008 Btu/hr

1 Qeond  6.338e+005 Btu/hr H18  -1.761e+008 Btu/hr 2 Qreb  1.185+007 Btu/hr Htallgas  -1.068e+007 Btu/hr
2 Qreb 17172007 Bru/hr Htailgas  -0.440e+006 Btu/hr 3 H19  -1.5512+008 Btuhr
3 H19  -15012+008 Btu/hr 4
4 5 Qcond-Qreb -1.034e+007 Btu/hr H18-Htailgas-H19 -1.034e+007 Btu/hr
5 Qcond-Qreb  -1.653¢+007 Btw/hr  H18-Htailgas-H19  -1.653¢+007 Stu/hr 6
6| Tstreepbottom 4243 F T getzespbettom kIl

Se encuentra que a medida que se incrementa la temperatura de entrada a la torre
(obtenida del intercambio de calor de los productos de fondo y el fluido de entrada)
se reduce el requerimiento energético de convergencia de la torre sin embargo

incrementa la temperatura en el rehervidor.

Se debe tener en cuenta que la temperatura del gas del condensador esta sujeta
al uso de un aeroenfriador por lo cual se busca que esté alrededor de 110°F, los
resultados iniciales indican que se reciben en el rehervidor 17,27 MMBtu/h al
calentar el fluido a 424,3°F, por lo cual se emplea un aceite térmico como medio
de calentamiento ya que puede desarrollar un calentamiento del orden de 540°F, y

se entregan 633,9 kBtu/h al enfriar el gas a 104,5°F.

De modo que se busca la temperatura intermedia donde se caliente el alimento de
la torre al maximo posible (acercamiento maximo de 10°F) sin sobrepasar los
500°F en el rehervidor, con lo cual se reduce el consumo energético de la torre en
12 MMBtu/h, se elimina la necesidad de un aeroenfriador para el crudo producido
con una temperatura a la salida del intercambiador liquido-liquido de 120°F y se

mejora separaciéon de componentes en la torre con mayor contenido de pesados
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en el fondo y menor en la cima, por otro lado se reduce la cantidad de crudo
producido en 8 gpm / 340 BPD algo de lo cual es separado en etapas posteriores.

Figura 31. Resultados Alternativa 2.

[ Spreadsheet: SPROSHT-5 ; (B Column: STRIPPER / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson - o
Connections | Perameters | Formulas | Spreadsheet | Calculation Order | User Variables | Notes | Design | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Fiowshest | Reactions | Dynamics |
Current Cell — —3
Vlamahle |Enerav *| Exportable Worksheet STRPFEED TAILGAS STRPBOTT
2oy - - Conditions Methane 00384 02084 0,0006
[0 Joran e et i Ethane 00463 02221 0,0060
~d1-d2-d3 Propane 00652 02700 00183
4 i-Butane 00212 00741 00091
N . A 3 n-Butane 00393 01274 00191
i
1 Qcond 3293006 Btu/hr H18  -17612=008 Btu/hr :f::z‘:e g:g;g; g:g:;; g:g;?z
2 Qreb  7.773e+006 Btu/hr Htallgas  -1.1602=007 Btu/hr n-Hexane 00344 00002 0,0422)
3 H19  -1.600e-008 Btu/hr e 07055 00000 08671
1 co2 00048 00244 0,0003
5 Qcond-Qreb  -4480e-006 Biu/hr  H18-Htailgas-H19 44832006 Biu/hr Ritiogery 0,000 00001 90,0000
. H20 00005 00025 0,000
TEGlycol 00000 00000 0,000
7 | Tstreepbottom 4763 F
™ Heat Exchanger: E-101 - m}
Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous Shell&Tube
Worksheet Mame 18 STRPFEED STRPBOTT 19
Trmaffems Vapour 0,0180 02238 0,0000 0,0000
Properties Temperature [F] 8041 415,0 476,3 1199
Compasition Pressure [psig] 125,0 120,0 1250 120,0
PF Specs Molar Flow [MMSCFD] 12,07 12,07 9821 8821
Mass Flaw [Ib/hr] 1,860e+005 1,860e+005 1,761e+005 1,761e+005
Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 468,68 468,68 4275 4275
Malar Enthalpy [Btu/lbmele] -1,229e+005 -1,068=+005 -1,1642+005 -1,4842+005
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 43,45 80,40 9374 51,30
Heat Flow [Btu/hr] -1,761e+008 -1,416=+008 -1,255e+008 -1,600=+008

Como se puede observar el contenido de c7+ en el fondo varia de 83.5% a 86.7%
teniendo un aumento de 3.2% mientras que en la cima el contenido de metano y
etano disminuye en 10% (de 53.2 a 43) y el de propano, butano y pentano
aumenta un 12.3% (41.9 a 54.2) con lo cual se concluye que, con las
modificaciones propuestas, se mejora la separacion de componentes intermedios

en la torre permitiendo su posterior separacion del gas y comercializacién.

3.3. ALTERNATIVA 3

En la etapa de ajuste del punto de rocio de hidrocarburos se tienen 2
intercambiadores de calor incluidos para aprovechar la energia de las corrientes

de entrada y salida, un chiller que disminuye la temperatura del gas a -24°F para
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lo cual se tiene un ciclo de propano refrigerante, un calentador de los
condensados removidos, y el rehervidor y condensador de la columna de
estabilizacion de condensados.

En el intercambio de calor inicial el objetivo es reducir paulatinamente la
temperatura del gas para el desarrollo de la separacion de liquidos a baja
temperatura, el primer intercambiador gas-gas fue modelado buscando un aproach
entre la corriente de gas de entrada y gas de salida de 10°F (de modo que el gas
sale a ventas a 110°F) mientras que en el intercambiador gas-liquido el aproach
es de 5°F. Sin embargo el gas a ventas puede tener una temperatura de ventas
minimo de 45°F por lo cual se podria pensar que se esta calentando en exceso y
esa energia se puede emplear en reducir el requerimiento de calentamiento
posterior al condensado, de modo que como nuevo parametro se especifica la

temperatura de salida del gas en 45°F.

Figura 32. Modificaciones Alternativa 3.

5E
e e 3 B Heat Exchanger COOL2MR
[P Heat Exchanger: COOLIMR
Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous ShelléTube
Design | Rating | Workshest | Performance | Dynamics | Rigorous Shell&Tube
5 SALES GAs s 0 Worksheet |Name a4 45 40 4
nnnnn o
10000 10000 10000 1,0000 Condimons L neart 10000 ey
= Properties rature [F] 2397 4891 5391 2642
9340 45,00 1206 5391 P S . S

15 10 st 1929 Compositio psig] 1215 1205 1225 1220
N PF Specs lar Flow [MMSCFD] 6464 6464 an 2728
39 032 o721 2 > M lo/h 1,669e+004 1,669e+004 6133004 6,133¢+004

Mass Flow [Ib/hr] 56560004 565604004 6,133e+004 6,133+004 ass Flow [Io/hr] e e e s
St eal Liq Vol Flow [USGPM] 3370 3370 3552 3552 Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 89385 89385 3552 3552
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] 385824000 375760000 370824008 380624004 Molar Enthalpy [Btu/lbmole] ~4267e+004 ~4061e+004 ~3806e+004 -3855 008
Molar Entropy [Btu/lomole-F] 2205 3177 3506 2118 Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 2871 31 3418 33,20
! R —— —— o srssos] | Heat Flow [Btu/hi] 302924007 -2,882¢+007 1137008 -1,152¢+008
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Como se puede observar en las figuras anteriores se logra disminuir el
requerimiento de calentamiento de condensados en 825 kBtu/h al tener que
calentar desde 48,9°F a 146,7°F en lugar de los 4.1°F a los que se tenia
anteriormente, sin embargo se ve afectado el flujo de energia a retirar en el chiller
siendo ahora 1,72 MBtu/h mayor.

3.4. ALTERNATIVA 4

Para el ingreso de condensados a la torre deetanizadora de estabilizacion de
condensados se debe tener una temperatura de 95°F y presion de 450psig, de
modo que el liquido se calienta a 146,7°F para luego ser expandido donde se
logra la temperatura deseada, esto ocurre del mismo modo ubicando la valvula de
expansion antes o después del calentador. Si se tiene en cuenta que los fondos de
la torre estabilizadora salen a 228,2°F se puede considerar la opcion de
aprovechar esa energia para el ajuste de temperatura deseado y asi enviar los

condensados a almacenamiento a una temperatura mas apropiada.

Figura 34. Resultados Alternativa 4.

—
%ﬁE |
T
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- +
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4889 : 1467 »

Ef102F Fov

'
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E
FRACC

[ Heat Exchanger. E-102

Design | Rating | Werksheet | Performance | Dynamics | Rigorous Shell&iTube

Name 45 46 LPG 62
Vapour 08475 1,0000 00000 0,0000
Temperature [F] 4889 1467 2282 3384
Pressure [psig] 1205 1200 4550 4500
Molar Flow [MMSCFD] 6474 6474 08220 08220
Mass Flow [lb/hr] 1,670e+004 1,670e+004 4765 4763
Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM] 89.97 89.97 1729 1729
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4,060e+004 -3,867e+004 53514004 -6,877e+004

Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 3311 36,63 3071 1011
L | et Flow [Bturhd] -2,886e+007 -2,749e+007 -4,8292+006 -6,207¢+006.

Los resultados muestran que hay un cruce de temperaturas teniendo un
enfriamiento de los fondos del orden de -338°F ya que, debido al mayor flujo de
condensados de alimentacion que de fondos, al intercambiar estas corrientes los

fondos se enfriarian demasiado por lo cual, aun incluyendo la etapa de
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intercambio propuesta, seria necesario un calentador adicional que ajuste las

condiciones de los fluidos en unos rangos légicos para la operacion.

3.5. ALTERNATIVAS5

La otra opcion para precalentar los condensados de la LTS es usar el gas de
salida que estad en 110°F de modo que éste salga a una temperatura minima de
45°F y se logren las condiciones buscadas para entrada a la torre de
estabilizacion, para hacer esto se debe ubicar la valvula de expansion antes del

calentador ya que de otra forma se tendria un cruce de temperaturas.
En éste caso se logran los resultados buscados ya que la corriente de
condensados eleva su temperatura hasta 95°F y la corriente de gas sale a 54,4°F,

no hay cruce de temperaturas ya que el approach alcanzado es de 15°F.

Figura 35. Resultados Alternativa 5.

[ Heat Exchanger: E-102

Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics | Rigorous Shell&Tube

Worksheet | Name 63 SALES GAS 46 47
Conditions | |Vapour 1,0000 1,0000 07136 09989
Properties Temperature [F] 1106 5441 4415 95,00
Composition| | Pressure [psig] 1210 1208 4550 450,0
PF Specs Molar Flow [MMSCFD] 2639 26,39 6474 6474
Mass Flow [Ib/hr] 5655¢+004 5,655 +004 167024004 1,6702+004
Std Iaeal Lig Vol Flow [USGPM] 3379 3379 89,97 89.97
Molar Enthalpy [Btuflbmole] -3,6672+004 -3,743e+004 -4177e+004 -3,8672+004
Molar Entropy [Btu/lomole-F] 3585 3445 31,69 38,19
Heat Flow [Bturhi] -1,063e+008 -1,0852+008 -2,9692+007 -2,749e+007
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Se encuentra ademas que al ingresar a mayor temperatura a la torre la separacion
de metano es mayor, se obtiene mayor cantidad de condensados y la temperatura
de gas de cima es un poco mayor, sin embargo esta temperatura se puede
aumentar como maximo a 100°F para modelar un intercambio realista. Por otro
lado el condensador de cima de la torre deberd emplear refrigeracibn mecanica

como medio de enfriamiento por requerir un enfriamiento del orden de -50°F.
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4. ANALISIS DE RESULTADOS

A partir de los resultados obtenidos en el capitulo anterior se considera que la
mejor configuracion del sistema para reducir el consumo y el desperdicio de
energia es la combinacién de las alternativas 1, 2 y 5 ya que juntas logran eliminar
el requerimiento de un sistema de agua de enfriamiento 0 refrigeracion mecanica,
se elimina la necesidad de un aeroenfriador para el crudo producido y se
aprovecha al maximo la energia del gas de ventas mejorando ademas la
separaciéon de componentes livianos e intermedios. En la Tabla 6 y Tabla 7 se

indican las reducciones significativas alcanzadas.

Tabla 6. Corrientes de energia de calentadores modificadas.

Flujo Energia Inicial [MMBTU/h] 17,17 2,38 2,20
Flujo Energia Final [MMBTU/h] 5,53 2,78 Eliminado
Variacion 11,64 -0,40 2,20
Total Ahorro 13,4 MMBtu/h

Los calentadores a los que varié el consumo energético son el rehervidor de la
torre de estabilizaciéon de crudo al que se aumenté la temperatura de intercambio,
el rehervidor de la torre de estabilizacion de condensados del gas que al recibir
una alimentacion a mayor temperatura disminuyé el requerimiento de
calentamiento y el precalentador de la misma torre que se reemplaz6é por un
intercambiador gas-liquido que aprovecha la energia del gas de ventas. En
conjunto se logré un ahorro de

13,4 MMBtu/h y menor inversion en equipos y servicios industriales.

Tabla 7. Corrientes de energia de enfriadores modificadas.

Flujo Energia Inicial [MMBTU/h] 12,72 0,63 16,80 3,49
Flujo Energia Final [MMBTU/h] 5,88 3,85 Eliminado 4,08
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Variacion 6,83 -3,21 16,80 -0,59
Total Ahorro 23 MMBtu/h
Los enfriadores que variaron la cantidad de energia entregada por el proceso son

el de fluido de pozo al que se aumento la temperatura de enfriamiento en 44°F con
el objetivo de usar un aeroenfriador, el condensador de cima de la stripper que
ahora maneja 0,4 MMSCFD mas, el enfriador de crudo producido que se eliminé al
encontrar que podia ser reemplazado por un ajuste de condiciones en el
precalentador de la stripper y el condensador de la torre deetanizadora que se vio
afectado por la variacion en la temperatura de alimentacion. En conjunto se logré

un ahorro de 23 MMBtu/h y menor inversidn en equipos Yy servicios industriales.

Al llevar a cabo un andlisis energético de un proceso siempre se deben evaluar las
diferentes corrientes teniendo en cuenta la presion, temperatura, flujo y
composiciéon de los fluidos de cada etapa de modo que se logre ver el panorama
general y visualizar como se afectan estas caracteristicas con cada variacion

considerada.

Algunas corrientes de productos que se mantuvieron a las condiciones en que se
encontraban a pesar del frio o calor que contenian sin ser consideradas como
opciones de intercambio debido a su bajo flujo y al posible mayor costo de
inversién en equipos y tuberias que de beneficios comprendido.

En total se ahorran 31,4 MMBtu/h en uso de servicios de calentamiento y
enfriamiento, que representan el 45% de la energia térmica transferida en la
estacion y un ahorro a tener en cuenta en las inversiones requeridas para su
construccion, operacién y mantenimiento. Se recomienda realizar un analisis a
mayor profundidad de las implicaciones econémicas de los resultados obtenidos y

Su repercusion sobre la financiacion de proyectos relacionados.
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Se considera que en las etapas de compresién se podria lograr una disminucion
de la energia consumida si se estudiara la eficiencia energética de los equipos y
analizaran diferentes opciones de acuerdo a cada situacion, sin embargo, ese es
un andlisis detallado que depende de muchos factores y se recomienda realizar

para complementar los resultados aca obtenidos.

Es una opcion interesante llevar a cabo un dimensionamiento detallado de los
diferentes equipos implicados en la separacion y tratamiento de fluidos en una

estacion multifasica de modo que se evallen las caracteristicas comerciales.

El software Aspen Hysys cuenta con una suite de analisis de integracion
energética que analiza el proceso por nodos, evalla los servicios requeridos y
genera propuestas de disminucién del consumo energético, se recomienda hacer
una investigacion sobre el uso y beneficios de este mddulo, implementarlo y

analizar como se puede aplicar al estudio realizado y otros futuros.

En procesos existentes 0 en una etapa mas avanzada de disefio en los que se
tiene informacién del consumo de energia eléctrica requerida para la operacion y
control se puede calcular el flujo de gas combustible requerido para generacion e
incluso reemplazar las etapas de expansion del gas (si se justifica) para usar

maquinas turbogeneradoras.

Es importante tener en cuenta que en una estacion donde se cuenta con un
combustible como el gas natural y se requiere energia eléctrica para las maquinas,
calentamiento al proceso y refrigeracion del proceso y de las areas
administrativas, se puede llevar a cabo un andlisis de trigeneracion en el que se
aproveche al maximo la energia de la combustion para suplir todas las

necesidades del lugar.
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5. CONCLUSIONES

Se propusieron 5 alternativas para el aprovechamiento energético de las
corrientes de crudo y gas de las cuales 2 resultaron desfavorables y las 3
restantes se integraron para obtener un mayor ahorro de energia térmica.

Se modificé la temperatura de enfriamiento del fluido de entrada por 125°F de
modo que fuera viable el uso de un aeroenfriador, reduciendo la inversion en
servicio de agua de enfriamiento y por consiguiente en equipos requeridos, asi
como se disminuy6 la energia fria dispersa en las corrientes de gas y de agua
gue dejaban las facilidades de recibo a baja temperatura (90°F).

Se encontré que a medida que se incrementa la temperatura de entrada a la
torre estabilizadora de crudo a 458°F (obtenida del intercambio de calor de los
productos de fondo y el fluido de entrada) se reduce el requerimiento
energético de convergencia de la torre en 12 MMBtu/h sin embargo incrementa
la temperatura en el rehervidor de 410 a 476 °F.

Se determiné que, al calentar el alimento de la torre estabilizadora de crudo, se
elimina la necesidad de un aeroenfriador para el crudo producido con una
temperatura a la salida del intercambiador liquido-liquido de 130°F y se mejora
separacion de componentes intermedios en la torre con un 3,2% mas
contenido de c7+ en el fondo y 12,3% mas de Propano, butanos y pentanos en
la cima.

Se logré disminuir el requerimiento de calentamiento de condensados en
825 kBtu/h, al especificar la temperatura de salida del gas de ventas en 45°F
en el intercambiador de calor gas-gas previo al chiller; sin embargo se
incremento el flujo de energia a retirar en el chiller en 1,72 MMBtu/h.

Se encontrd un cruce de temperaturas al intercambiar la energia de los fondos
de la torre estabilizadora de condensados con la corriente de alimentacion,
debido al mayor flujo de condensados de alimentacion que de fondos
(6,5 vs 0,8 MMSCFD), al intercambiar estas corrientes los fondos se enfriarian

demasiado por lo cual, aun incluyendo la etapa de intercambio propuesta, seria
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necesario un calentador adicional que ajuste las condiciones de los fluidos en
unos rangos logicos para la operacion.

Se logro precalentar los condensados a la entrada a la torre a 95°F usando el
gas de salida, teniendo el gas de ventas en el rango de temperatura permitido
de mas de 45°F.

Se expuso la integracion de las alternativas 1, 2 y 5 como la mejor opcion ya
que juntas logran eliminar el requerimiento de un sistema de agua de
enfriamiento 0 refrigeracibn mecanica, eliminar la necesidad de un
aeroenfriador para el crudo producido y aprovechar al maximo la energia del
gas de ventas mejorando ademas la separacién de componentes livianos e
intermedios.

En conjunto se obtuvo un ahorro de 13,4 MMBtu/h en cuanto a procesos de
calentamiento y menor inversion en equipos y servicios industriales.

En conjunto se consiguié un ahorro de 23 MMBtu/h en cuanto a procesos de
enfriamiento y menor inversion en equipos y servicios industriales.

En total se alcanz6 una disminucion de 31,4 MMBtu/h en uso de servicios de
calentamiento y enfriamiento, que representa el 45% de la energia térmica

transferida en la estacion.
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6. RECOMENDACIONES

Realizar un analisis a mayor profundidad de las implicaciones econdmicas de
los resultados obtenidos y su repercusion sobre la financiacion de proyectos
relacionados.

Ejecutar un analisis detallado de la energia consumida en las etapas de
compresion teniendo en cuenta que la eficiencia energética de los equipos
depende diferentes factores.

Llevar a cabo un dimensionamiento detallado de los diferentes equipos
implicados en la separacion y tratamiento de fluidos en una estacién multifasica
de modo que se evallen las caracteristicas comerciales disponibles.

Hacer una investigacion sobre el uso y beneficios de la suite de analisis de
integracion energética disponible en Aspen Hysys, implementarlo y analizar
como se puede aplicar al estudio realizado y otros futuros.

Calcular el flujo de gas combustible requerido para generacion en procesos
existentes o en una etapa mas avanzada de disefio en los que se tenga
informacion del consumo de energia eléctrica requerida para la operacion y
control e incluso reemplazar las etapas de expansion del gas (si se justifica)
para usar maquinas turbogeneradoras.

Desarrollar un andlisis de trigeneracion en el que se aproveche al maximo la

energia de la combustion para suplir todas las necesidades del lugar.
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