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RESUMEN

TITULO. ALTERNATIVAS DE ACONDICIONAMIENTO DEL GAS NATURAL DE CAMPO
ESCUELA COLORADO-CEC COMO GAS DE VENTA*

AUTORES: Lida Marisol Jerez Herrefio
Yeison Andrés Pefia Lopez**

PALABRAS CLAVES: Simulacién, Gas Natural, Deshidratacion, Refrigeracion
DESCRIPCION

Generalmente, el gas que se extrae del yacimiento esta asociado con vapor de agua y otros
componentes no hidrocarburos que deben ser removidos a fin de proteger el sistema de problemas
operacionales. El contenido de agua es la impureza mas comun en el gas por lo que la
deshidratacién se considera un paso elemental. En este mismo sentido, es importante aclarar que
el gas natural debe cumplir especificaciones como contenido de CO,, H,S, poder calorifico, entre
otras, considerando su acondicionamiento segun el Reglamento Unico de Transporte de Gas
Natural (RUT).

El gas asociado a la producciéon de Campo Escuela Colorado-CEC, no cuenta con un estudio que
permita establecer con claridad los procesos a los que puede o0 no someterse para cumplir con las
condiciones de venta y evaluar ésta como una alternativa para evitar su quema y posibles
problematicas ambientales.

En el presente estudio a partir de simulacién con el software Hysys Process Modeling V 7.0, se
establecieron alternativas que permitan tratar el gas de Campo Escuela Colorado- CEC atendiendo
a los pardmetros de calidad del gas natural establecidas en la regulacién colombiana.

En primer lugar, este trabajo ofrece una base teorica acerca de los procesos mas usados en la
industria del gas relacionadas con el tratamiento del mismo tales como Deshidratacion por
absorcién, Joule Thomson y refrigeracién mecanica.

Se simularon los sistemas anteriormente mencionados bajo diferentes escenarios y finalmente, se
presenta un andlisis financiero para la opcién a recomendar.

*Proyecto de Grado
** Facultad de Ciencias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria de Petréleos. Directora: Helena
Margarita Ribén Barrios. Codirector: Emiliano Ariza Ledn.
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ABSTRACT

TITLE: CONDITIONING ALTERNATIVES FROM CAMPO ESCUELA COLORADO-CEC
NATURAL GAS AS SALE GAS*

AUTHORS: Lida Marisol Jerez Herrefio
Yeison Andrés Pefia Lopez**

KEY WORDS: Simulation, Natural gas, Dehydration, Refrigeration, Joule Thomson.

DESCRIPTION

Generally, gas extracted from the reservoir is associated with steam and other non-hydrocarbon
components that must be removed in order to protect the system from operational problems. Water
content is the most common impurity in gas so dehydration is considered an elementary step.
Similary, it is important to clear up that natural gas must fulfill specifications such as the CO2, H2S
content, calorific value, among others, considering their fitting-out under the regulation for the
Transportation of Natural Gas (RUT).

Gas associated with production in Campo Escuela Colorado-CEC does not count with a study that
allows to establish clearly processes that can be implemented or not in order to carry out with sale
conditions and evaluate this as an alternative to prevent its burning and potential environmental
problems.

In the present study from the Hysys process modeling V 7.0 simulation, were established
alternatives to treat CEC gas to meet natural gas quality parameters set in Colombian regulation.

First, this work provides a theoretical basis about processes used in gas industry related to its
treatment such as absorption dehydration, Joule Thomson and mechanical refrigeration.

Were simulated the systems mentioned above, under different scenarios and finally, were
presented a financial analysis for the recommended option.

*Degree Project
** Physicochemical Engineering Faculty. Petroleum Engineering School. Director: Helena Margarita
Ribon Barrios. Codirector: Emiliano Ariza Leén.
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INTRODUCCION

El Gas Natural al ser una de las fuentes de energia mas usadas y asi mismo, una
de las mas limpias, comprende numerosas aplicaciones a nivel industrial,
residencial, comercial, transporte y generacion de energia eléctrica. Su ingenieria
propone y estudia diversos procesos en la cadena de manejo del Gas Natural
que ayudan a mejorar sus condiciones y permiten un uso adecuado bajo

especificaciones determinadas.

Una vez se define la composicion del Gas Natural y por supuesto, su calidad, es
posible establecer los procesos adecuados en las etapas de Tratamiento, cuyos
métodos comprenden deshidratacion y endulzamiento principalmente. De esta
manera, en este trabajo se evallan y analizan varias alternativas a fin de
seleccionar la mejor desde el punto de visto técnico y financiero para llevar el gas
producido en Campo Escuela Colorado-CEC a condiciones de gas de venta.
Actualmente no se cuenta con un estudio técnico bien estructurado que permita
implementar un proyecto que brinde el mejor aprovechamiento de este recurso y
pueda dar cumplimiento a las regulaciones ambientales actuales, de “‘quemas y
emisiones de gas natural” asociado a la produccion (Resoluciéon 181495 del 2 de

Septiembre de 2009 del Ministerio de Minas y energia).

Inicialmente se realiza una descripcion de los procesos que permiten alcanzar las
exigencias para la comercializacion del gas natural a partir del Reglamento Gnico
de Transporte (RUT) estipulado por la comision Reguladora de Energia y gas
(CREG), segun resolucion 071 de 1999. Con la ayuda de una herramienta
Software (HYSYS), se lleva a cabo la simulacién de los procesos necesarios para
el tratamiento del gas, a fin de tener un mayor soporte del analisis planteado,

evaluando y comparando los resultados mediante diferentes ajustes y escenarios.
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1. GAS NATURAL

1.1 DEFINICION*

El Gas Natural es una mezcla de hidrocarburos livianos que generalmente
contiene en su composicién gran cantidad de Metano y en proporciones menores
hidrocarburos mas pesados como etano, propano, iso butano, el normal butano y
en pequefias cantidades los siguientes componentes de la cadena de
Hidrocarburos. En su estado Natural contiene impurezas tales como vapor de
agua, dioxido de carbono (CO,) y sulfuro de Hidrégeno (H.S). Asi mismo, puede
presentar trazas de elementos y compuestos tales como Helio, Sulfuro de

Carbonilo y Mercaptanos.

1.2 CLASIFICACION

Segun como se encuentra en el yacimiento, el gas Natural que se produce junto
con el petréleo se denomina gas asociado. Para este tipo de gas es necesario un
proceso previo de separacidn que permita su tratamiento. Por su parte, aquel gas
gue se produce de yacimientos gasiferos se llama gas no asociado o libre.

En lo que se refiere a su composicion, el gas puede clasificarse como se describe

a continuacion.

1.2.1 Gas Rico o Humedo. Este tipo de gas lleva consigo un porcentaje
relativamente alto de hidrocarburos pesados o liquidos en estado gaseoso por lo
gue se alimenta a una planta de procesamiento de gas para la recuperacion de los
llamados liquidos del gas Natural (LGN) que incluyen etano, propano, butano,
pentano e hidrocarburos mas pesados. Estos Liquidos del GN son mas valiosos
como materia prima de la industria petroquimica que como gas producido y

pueden ser recuperados, transportados por poliductos y vendidos por separado.

! DUQUE MEJIA, Ivén. Secado del Gas Natural, Tesis (Especialista en Ingenieria de Gas), UIS, Escuela de Ingenieria de
Petréleos, 2000.
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1.2.2 Gas Pobre o Seco. Gas Natural constituido por C; y pequefias cantidades
de C,, sin componentes licuables, es decir pobre en componentes pesados. Este

tipo de gas no sufre ningun tratamiento.
Igualmente, a partir de la concentracion de impurezas que contenga se clasifican:

1.2.3 Gas Dulce. No contiene Sulfuro de Hidrogeno ni dioxido de Carbono o
existen en pequefias cantidades que segun normatividad puede ser usado sin
necesidad de un proceso de purificacion. En este caso, el Gas Natural contiene
considerables cantidades de Vapor de Agua sobre todo cuando se trabaja a altas

temperaturas y bajas presiones.

1.2.4 Gas Acido. Se denomina asi al gas natural con altas proporciones de
Sulfuro de Hidrégeno y Dioxido de carbono, mas de 0,25 gramos de H,S por cada

100 pies cubicos de gas 6 4 ppm y/o si tiene mas de 2% molar de CO,,

1.3 CONTENIDO DE LIQUIDOS DEL GAS NATURAL (GPM)

Es un indicador de la riqueza del gas medida por el nimero de galones de liquido
hidrocarburo que se pueden extraer por cada mil pies cubicos del fluido en
condiciones estandar (14,7 Psia y 60°F). Se expresa generalmente por el simbolo
“GPM”.

Debido a que sélo el propano y compuestos mas pesados son recuperados como
liquidos en la practica, el metano y el etano no se consideran al calcular el
contenido de liquido del gas natural. Adicionalmente, se asume que se recuperan
totalmente los componentes mas pesados que el propano.

Considerando este aspecto, el gas es clasificado rico si el valor de licuables es 2.0
0 méas galones de liquidos por 1.000 PCE de gas®. Cuando el Contenido de
hidrocarburos licuables es menor de este valor, el gas se definird como seco. Por
esta razon, el gas de Campo Escuela Colorado se cataloga como gas rico. (Ver
Tabla 8).

2 LATORRE, Chac6n. Tecnologia del Gas Natural. Ingenieria e Investigacion.
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1.4 TRATAMIENTO Y ACONDICIONAMIENTO DEL GAS NATURAL
Para que el gas natural sea comercializado debe ser sometido a una serie de

procesos para llevarlo a condiciones de gas de Venta. Ver Tabla 9.

Dichas especificaciones describen propiedades fisicas del gas de venta para ser
transportado por tuberia a alta presion y grandes distancias a la temperatura de la
tierra, sin que forme liquidos causantes de corrosion, hidratos y baches de liquido
dentro de los equipos.

A continuacion se hard una descripcion de los procesos implementados en la

Industria del Gas para dar cumplimiento a dicho fin:

1.4.1 Endulzamiento. Cuando se hace referencia a técnicas de tratamiento del
Gas Natural, se hace énfasis en dos temas especificos: Deshidratacion y
endulzamiento. Los dos, permiten cumplir con especificaciones ya establecidas y

dejar el gas en Optimas condiciones para la venta.

Endulzar el gas, es un requerimiento que se debe cumplir siempre y cuando las
caracteristicas del gas lo ameriten. Segun el RUT, los pardmetros para gas de
venta deben ser 4 ppm de H,S y 2% Volumen de CO, como méaxima cantidad
permisible (Ver Tabla 1), Por lo tanto, si estos componentes estan presentes en
exceso harian del gas un “gas acido” y por ende, debe ser sometido a un
tratamiento de endulzamiento. Estos gases contaminantes, H,S y CO,, causan
efectos de corrosion y reducen el poder calorifico, ademas el H,S puede ser letal

en pequefas cantidades.

Los componentes acidos deben ser removidos de la corriente de gas natural por
las siguientes razones:

e Seguridad

e Control de corrosion

e Especificaciones de calidad de los productos

e Impedir la formacion de hidratos
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e Disminuir costos de compresion

e Evitar el envenenamiento de los catalizadores y

e Satisfacer las exigencias ambientales para transporte y consumo.

Tabla 1. Especificaciones de Calidad GN

Méaximo Poder Calorifico (Superior)

1150 BTU/Pie®

Minimo Poder Calorifico)

Maxima Cantidad de Liquidos

Maxima Contenido Permisible de

Vapor de Agua

Maxima Cantidad Permisible de H,S

Maxima Cantidad permisible de CO,

Temperatura de entrega Maxima

Temperatura de entrega Minima

Contenido de N,

Contenido méaximo de polvos vy
material en suspensién

Contenido de O méaximo en % Vol.

950 BTU/Pie®

Libre de liquidos

6 IbsIMMPCS

4 ppm

2% Vol.

120 °F

40 °F

2%

0,7 gr/1000 Pc

0,1%

Fuente. Comision de Regulacion de Energia y Gas. Reglamento Unico de Transporte de Gas Natural — RUT.
Resolucion 1999-CREG071-99. Cuadro 7. Especificaciones de Calidad del Gas Natural.
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Z1.4.2 Deshidratacion. La deshidratacién del gas natural se define como el
proceso de remover el vapor de agua que esté asociado al mismo. El gas himedo
es considerado saturado a la presion y temperatura en cabeza de pozo. El vapor
de agua es probablemente la impureza mas comun en un flujo de gas. La

humedad del gas natural depende de su composicion, presion y temperatura.

La presencia de agua liquida en las lineas de flujo de gas natural es una fuente
potencial de problemas. En consecuencia, remover la mayor cantidad de agua se

hace necesario por las siguientes razones®:

e Evitar la formacion de hidratos

e Cumplir las Especificaciones como gas de venta, los requerimientos de
punto de rocio estipulados en los contratos de venta de gas.

e Mitigar la corrosién, particularmente si ademas del gas contiene CO, y H,S.

e Su presencia en el gas disminuye su poder calorifico.

El contenido de agua de una corriente de gas saturado, se puede determinar bien
sea en forma manual o usando un programa de computador para simulaciéon de
procesos. El método manual que mas frecuentemente se usa en la industria del
Gas Natural es el uso de la carta de contenido de agua de Mcketta y Wehe, sin
embargo esa carta publicada en 1958, con base en los datos experimentales
disponibles por ese tiempo, esta limitada a gases dulces y no debe ser usada para
composiciones de gases agrios mayores de 5% mol (H,S y/o CO,). Tanto el H,S
como el CO,, contienen mas agua a saturacion que el metano o mezclas de gas
natural dulce, particularmente a presiones por encima de 700 psia a temperatura
ambiente; por lo tanto, a presiones por encima de 700 psia, se debe hacer

correcciones por H,S y CO..

El problema mas relevante que provoca la presencia de agua en las lineas de

gas es la formacion de Hidratos bajo condiciones de baja temperatura y alta

*DURAN, Melvin A. Modelamiento y Simulacién del Proceso de Deshidratacién del Gas Natural con Trietilenglicol,
Tesis (Magister en Ingenieria Quimica), UIS, Escuela de Ingenieria Quimica, 2002
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presion. Para lograr un buen control de los hidratos es necesario definir el
contenido de agua del gas y predecir las condiciones de formacién. Su prevencién
puede darse por deshidratacidon, inhibicion y control de las condiciones de
operacion, es decir, control de temperatura (Aislamiento térmico, calentamiento) y

de presion (Operacion del sistema a bajas presiones).

1.4.2.1 Métodos usados para prevenir la formacién de hidratos*
Altas presiones, bajas temperaturas y presencia de agua liquida son condiciones
que promueven la formacién de hidratos. Estos pueden prevenirse usando los

siguientes métodos:

A. Control Presion/temperatura: Aumentar la temperatura del sistema y/o disminuir
la presion del sistema.

B. Inyeccion de quimicos

C. Deshidrataciéon: Remover el vapor de agua.

A. Control Presion/Temperatura
Los métodos recomendados para controlar la temperatura de una corriente de gas

natural incluyen:

e Choques: En este método, un regulador de presion (choque) es instalado
en el pozo. Esto causa que la mayoria de la caida de presion (Presion de
fondo fluyendo — Presion en superficie) se presente donde la temperatura
aun es alta. La temperatura en fondo de pozo debe ser lo suficientemente
alta para prevenir la formacion de hidratos a medida que la presion se
reduce. En superficie, sOlo se requiere una pequefa reduccion de presion

(casi nula), por lo tanto, se evita la formacion de hidratos en superficie.

4 SANTOS SANTOS, Nicolas. Disefio y operacion de Unidades de Tratamiento del Gas, Septiembre de 2011.
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e Calentadores indirectos: Calentadores indirectos tanto en cabeza de pozo
como en las lineas de flujo son comunmente usados para calentar el gas
natural y asi mantener la temperatura por encima de la temperatura de
formacion de hidratos. El principal propoésito del calentador en cabeza de
pozo es calentar la corriente de gas en o cerca a cabeza de pozo, donde

frecuentemente se presentan reducciones de presion (choques).

B. Inyeccion de quimicos
La formacién de hidratos puede prevenirse deshidratando tanto el gas como el
liquido para eliminar la formacién de agua condensada en fase liquida o sdlida.
Sin embargo, algunas veces este proceso puede no ser practico o econémico, por
lo que se opta por inyectar quimicos.
La aplicacion de los inhibidores de hidratos debe ser considerada en los siguientes
casos:

e Lineas de gas donde el problema de formacién de hidratos sea de corta

duracién

e Lineas de gas que operen a pocos grados por debajo de la temperatura de
formacién de hidratos.

e Sistemas de acopio de gas gque se encuentran en campos donde la presion

se esta depletando.

e Lineas de gas caracterizadas por la formacién de hidratos en puntos

localizados.

Hay dos clases de inhibidores de hidrato: Inhibidores termodinamicos e Inhibidores

de baja dosis.

Inhibidores termodinamicos. Estos inhibidores funcionan de la misma manera

gue un anticongelante que se adiciona al agua liquida. Entonces, el principio
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fundamental al usar inhibidores termodinamicos es disminuir la formacion de
hidratos mediante la reduccién de su temperatura de formacion.

Generalmente se inyecta glicol o metanol a la corriente de proceso, donde se
mezclan con la fase acuosa condensada para disminuir la temperatura de
formacién de hidrato a una presion dada. Tanto el glicol como el metanol pueden
ser recuperados con la fase acuosa para ser regenerados y reinyectados. Para
procesos de inyeccion continua hasta — 40 °F, normalmente los glicoles ofrecen
una ventaja econdmica comparada con la recuperacion de metanol por destilacion.
Sin embargo, a temperaturas criogénicas por debajo de — 40 °F, el metanol se
favorece por su baja viscosidad lo que facilita su separacién del hidrocarburo por
gravedad y porque la viscosidad del glicol se vuelve excesiva dificultando la

separacion efectiva. Es de anotar que normalmente el metanol se inyecta puro.

Inyeccién de Glicol. El glicol funciona en la misma forma que el metanol, sin
embargo, el glicol tiene una presion de vapor menor y no se evapora tan
rapidamente como el metanol. También es menos soluble en hidrocarburos
liguidos. Esto, junto con el hecho de que el glicol puede ser recuperado y
reutilizado, reduce los costos operacionales con respecto a la inyeccion de

metanol.

Tres tipos de glicoles pueden ser usados: etilenglicol (EG), dietilenglicol (DEG), y

trietilenglicol (TEG). Las siguientes aplicaciones especificas se recomiendan:

v' Para lineas de transporte de gas natural, donde la inhibicién de los hidratos
es muy importante, EG es la mejor opcion. Este proporciona la mayor
reduccion en la temperatura de formacién de hidrato, aunque esto sea a

expensas de su recobro debido a su alta presion de vapor.
v Una vez mas, el EG es usado para proteger equipos de manejo de

componentes hidrocarburos debido a su baja solubilidad en mezclas

hidrocarburos multicomponentes.
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v' Para situaciones donde las pérdidas por vaporizacién son significativas,
DEG o TEG deben ser usados, debido a su baja presién de vapor.

Aplicacion del agente inhibidor. Los glicoles usados para inhibir hidratos son el
etilen (EG), dietilen (DEG) vy trietilen (TEG) glicol, siendo el mas popular el etilen
glicol por su bajo costo, baja viscosidad y baja solubilidad en hidrocarburos
liquidos. Para que la inhibicion sea efectiva, el inhibidor debe estar presente en el
punto exacto en el cual el gas humedo es enfriado a su temperatura de hidrato.
Por ejemplo, en plantas de refrigeracion el glicol se inyecta en forma de rocio a la
entrada del lado de los tubos del intercambiador gas — gas, y cuando el agua
condensa, el inhibidor esta presente para mezclarse con ella y prevenir la
formacion de hidratos. La inyeccién debe ser de forma tal que permita una buena
distribucion a través de cada tubo o placas, en intercambiadores de calor
operando por debajo de la temperatura de hidrato del gas.

La mezcla inhibidor y agua condensada se separa del gas y del hidrocarburo
liqguido en un separador trifasico en el cual, la temperatura de separacion es
esencialmente igual al punto de rocio del agua en la corriente de gas. Soluciones
glicol - agua e hidrocarburos liquidos, pueden formar una emulsiéon cuando se
agitan o cuando se expanden de alta a baja presibn como en una valvula de
expansion JT.

Para conseguir una completa recuperacion del glicol diluido para posterior
regeneracion y reinyeccion, debe hacerse un disefio cuidadoso del separador. El
regenerador en un sistema de inyeccion de glicol debe operarse para producir una
solucion de glicol regenerado, cuyo punto de congelacién esté por debajo de la
minima temperatura encontrada en el sistema. Una concentracion tipica esta entre
75y 80% en peso.

La mezcla inhibidor y agua condensada se separa del gas y del hidrocarburo
liquido en un separador trifasico; en el cual, la temperatura de separacion es

esencialmente igual al punto de rocio del agua en la corriente de gas. Soluciones
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glicol-agua e hidrocarburos liquidos, pueden formar una emulsién cuando se
agitan o cuando se expanden de alta a baja presion como en las véalvulas de

expansion.

Dosificacion del agente inhibidor. En la década de 1930 Hammerschmidt
presentd una ecuacion semi-empirica para predecir la disminucién en el punto de
hidratos de gases naturales tipicos en contacto con soluciones acuosas de
algunos agentes inhibidores tales como el metanol y los glicoles.

La ecuacion de Hammerschmidt es:

P d* PM,;
R K+dxPM,

Donde:

d= Depresion o disminucién en la temperatura de formacién de hidratos en °F
K= Constante que depende del tipo de inhibidor

PM,= Peso molecular del agente inhibidor

Xr= Fraccién en peso del agente inhibidor en la solucién acuosa

La ecuacion anterior no debe utilizarse para concentraciones mayores a 20-25 %

en peso para metanol y 60-70 % en peso para glicoles.

Balance de materia para determinar la tasa de flujo de inhibidor requerido en la

fase agua:
m = Xr *My,0
LoX-X,

Dénde:

m= Flujo masico de inhibidor, Ib/hr

m w20 = Flujo masico de agua, Ib/hr
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Xr, X = Fraccion en peso de inhibidor rico y pobre en agua.

Para el glicol las perdidas por evaporacion son muy pequefias y generalmente se

ignoran.
El procedimiento para calcular la cantidad de inhibidor a inyectar es el siguiente:

1. Se determinan la temperatura de formacién de hidratos del gas (algunas
veces es conocido) a presion de entrada y la temperatura minima en el
sistema. Haciendo una diferencia entre estas dos temperaturas se calcula

la disminucion en la temperatura de formacion de hidratos requerida.

2. La disminucion encontrada se remplaza en la ecuacion de Hammerschmidt
para hallar la concentracién minima de inhibidor en el sistema, esto es, la

concentracion a la salida del sistema.

3. Se determina la cantidad de agua que entra al sistema por cada MMPCS de
gas de alimento a las condiciones de entrada, se establece el contenido de
agua a la salida y se halla el valor del agua a remover en el sistema.

Qg * (Wi - Wo)
W = 24

4. Se plantean balances de masa para el agua y el inhibidor con el fin de

determinar la tasa de inyeccién de inhibidor a una concentracion de entrada

preestablecida.

En general, los inhibidores de baja dosis son mas costosos que los inhibidores
termodindmicos, pero se han hecho muy populares debido a las bajas dosis
requeridas. Ademas de la reduccion en los costos operacionales, se espera que la
implementaciéon de los LHDI reduzcan los costos ambientales y de capital, los

diferenciales de presion en la linea y las tasas de corrosion. El metanol es téxico, y
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tanto el metanol como el glicol deben ser removidos de la corriente de gas, es decir,
se requiere un sistema de regeneracion. Los LDHI, por otro lado, no necesitan ser
removidos de la corriente final, por lo tanto, los costos de capital y de operacion

asociados con los sistemas de separacion y reciclo, se eliminan.

1.4.2.2 Métodos de Deshidratacion para el Gas Natural. A continuacion se

describen los métodos mas comunes para la deshidratacion del gas natural:

1.4.2.2.1 Deshidrataciéon por Absorcion. Hay diversos métodos de
deshidratacion uno de estos es por Absorcién, que involucra un desecante liquido
el cual logra remover el vapor de agua que contiene el Gas. En la deshidratacion
de volumenes relativamente grandes de gas natural a alta presion, los sistemas de
deshidratacion con glicoles resultan mas econdémicos, para una disminucion en el
punto de rocio alrededor de 50°F. Estos glicoles son los desecantes liquidos mas

comunes, normalmente los mas usados en los procesos de deshidratacion son:

e El Etilenglicol (EG), se usa en plantas que operan a bajas temperaturas, y
algunas veces se hace referencia de él, como “inhibidor de hidratos”.

e El Dietilenglicol (DEG) tiene baja eficiencia en comparaciéon con el TEG

e El Trietilenglicol (TEG) es el mas comunmente usado (en 95% de los
deshidratadores), porgue posee ventajas como: puede ser regenerado mas
facilmente hasta una solucién de 98-99.5%. Tienen una temperatura inicial
tedrica de descomposicion de 404 °F, mientras que la temperatura del
etilenglicol es solamente de 328 °F. Las pérdidas de vaporizacion son
menores. Se requiere un equipo de regeneracion mas simple. Los costos
operacionales son menores que con el etilenglicol. No es apto para

procesos criogénicos.

Ademas deben cumplir con requisitos como:

¢ Alta afinidad con el agua (higroscépico)
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e Bajo costo

e No corrosivo

e Estabilidad quimica con los componentes que va a deshidratar
o Estabilidad térmica

e Facil regeneracion

e Baja 0 moderada viscosidad

e Baja presion de vapor

e Baja solubilidad con los componentes de gas

e Baja tendencia de formar emulsiones y espuma

1.4.2.2.1.1 Descripcién del Proceso®.La temperatura del gas himedo debe ser
entre 60-120°F. Cuando la temperatura de la absorbedora esta por debajo de
60°F, el incremento en la viscosidad del TEG puede reducir la eficiencia en la
transferencia de masa. Las altas Presiones favorecen la absorcién, un rango
comun es 500-1000 Psig.

Una planta deshidratadora con TEG se explica en dos zonas: la zona de
Deshidratacion, favorecida por las altas presiones y bajas Temperaturas y la zona
de regeneracion en la que las bajas Presiones y altas Temperaturas logran

mejores eficiencias.

La corriente de gas humedo entra en primer término a un separador vertical de
gas, scrubber de entrada, con el proposito de remover los liquidos y sedimentos
acumulados en la corriente de gas que posteriormente sera alimentada, por el
fondo, a una torre contactora. Su flujo ascendente pone el gas en contracorriente
al flujo de glicol y en este punto se establece la superficie de contacto entre el gas
y la solucién de alta concentracion de TEG, la cual absorbera el vapor de agua de
la corriente de gas en una transferencia de masa que al mismo tiempo

incrementard su temperatura.

°SANTOS, Nicolés. Disefio y Operacion de unidades de Tratamiento y procesamiento de gas. Septiembre 2011. Cap. 5.
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El TEG rico sale por el fondo de la torre contactora y continua su paso hacia el
sistema de regeneracion. La corriente de glicol rico antes de pasar al separador
flash pasa por la columna despojadora que se encuentra en el tope del rehervidor,
con la finalidad de favorecer la vaporizacion de cualquier hidrocarburo arrastrado

por el glicol.

El separador flash estd normalmente equipado con un controlador de nivel de
liguidos y una vélvula de control, para descargar la corriente de glicol rico a la
entrada de la columna despojadora del rehervidor. La corriente de glicol rico,
caliente y filtrado entra por la parte inferior de la columna despojadora, la cual esta
empacada y aislada por ceramica, donde el vapor de agua generado en el
rehervidor asciende y arrastra el vapor de agua contenido en el glicol diluido, que
a su vez fluye hacia abajo, a través de la seccion empacada del despojador. En el
tope de la columna despojadora hay un condensador a condiciones atmosféricas
que condensa cualquier vapor de glicol que pudiera haberse evaporado. El
condensador de reflujo estd también empacado con cerdmica, para asegurar que
el vapor que es venteado entre en contacto con las paredes frias del condensador,
garantizando que las posibles trazas remanentes de vapor de glicol sean
condensadas y no sean expulsadas con el vapor de agua. El glicol pobre
regenerado fluye a través del intercambiador de calor glicol rico- glicol pobre y se
recicla con bomba a la torre absorbedora. Entre tanto, el gas seco que sale por el
tope de la torre absorberdora fluye por un intercambiador de calor glicol-gas en el
cual el glicol pobre es enfriado antes de entrar nuevamente a la torre mientras que
el gas pasa a la linea de entrega para ser vendido o usado como gas “lift” o

inyectado.

La deshidratacion con glicol es la mas usada para la mayoria de las aplicaciones
donde se requiere la deshidratacion del gas natural para cumplir con las

especificaciones de transporte en las tuberias.
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1.4.2.2.1.2 Parametros Claves en el proceso de Deshidratacion®. El contenido
de agua en el gas depende de la presién, la temperatura y la composicion. Puede
ser calculado por el método manual de la carta de Mcketta y Wehe quienes
desarrollaron una gréafica que calcula el contenido de agua en gases naturales

dulces como puede verse en la figura 2.

e Relacion Glicol/ Agua. El valor adecuado se encuentra en un rango de 2-6
gal TEG/IbH,O. EI nivel de operacion en una unidad deshidratadora

normalmente esta alrededor de 3 gal TEG/IbH-O0.

e Concentracion de TEG Pobre o Seco. Normalmente, este valor es 98 a
99.5%. La concentracion del TEG pobre puede determinarse con base en la
temperatura de la torre y la depresién del punto de rocio, por medio de la

figura 3.

e Torre contactora o absorbedora. Coloca en contacto el gas natural con el
glicol, para que éste remueva el vapor de agua asociado al gas. El gas
pierde vapor de agua, volviéndose mas seco a medida que asciende por la
contactora, mientras que el glicol se satura mas de agua a medida que

desciende por cada bandeja.

°*SANTOS, Nicolés. Disefio y Operacion de unidades de Tratamiento y procesamiento de gas. Septiembre 2011. Cap. 5.
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Figura 1. Carta Para el Calculo del Contenido de Agua en un Gas Natural
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Figura 2. Punto de rocio de agua en equilibrio en funcion de la  temperatura de
la torre contactora y concentracion de TEG

7 // é’/m =
v

40 // /////
NP7
g -20 ;f/ // /‘/ | :;’/ ::: %
% e ,// /{j/ //4 | ,/ 5.9 %
E ,/// /// ’// 99.995 %
Wesavrravzes sk
I.% /; 1 / : "f/"f 84565
J=
AT
__,/ //,. ..-4""/
-100 /,/, —
-120 ;/ "//

Contactor Temperature,'F

Fuente. GPSA Engineering Data Book.

e Tasa de circulacién de agua. El agua a remover en un sistema de TEG se
calcula a partir de la tasa de gas, del contenido de agua del gas de entrada
y del contenido de agua deseado del gas de salida. La tasa de remocion de
agua, asumiendo que el gas de entrada esta saturado con agua, se

determina de la siguiente manera:
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Qg * (W; —W,) Donde:
B 24
W, = Tasa de agua removida, Lb/hr

W; = Contenido de agua en el gas
de entrada, Lb/MMPCS

W, = Contenido de agua en el gas
de salida, Lb/MMPCS

Qg = Tasa de gas,MMPCS

Tasa de circulacién de glicol (TEG). Esta tasa de circulacion es
determinada con base en la cantidad de agua a ser removida y en la
relacion Glicol/Agua, que como regla del dedo gordo la industria acepta un
valor de 3 gal TEG/Lb H0.

La tasa minima de circulacion de glicol puede ser calculada a partir de:

Donde:

Q76 min = GWR * W, Qtecmin = Tasa minima de circulacion de
glicol, gal TEG/hr
GWR= Relacién Glicol/Agua, gal TEG/Ib
agua removida
W, = Tasa de agua removida, Ib/hr

Numero de etapas de absorcién. Obteniendo la concentracion de TEG
pobre, se puede determinar el niumero de platos, las figuras siguientes
muestran la relacion entre la tasa de circulacion de TEG y el niumero de
etapas de equilibrio. La conversion de etapas de equilibrio a platos reales
se puede hacer si se asume una eficiencia de plato de 25% que en la

mayoria de los casos de ingenieria proporciona resultados satisfactorios.
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Figura 3.Remocion de agua Vs. Tasa de circulacion de TEG a varias
concentraciones de TEG (N=1)
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Fuente. GPSA Engineering Data Book.

Figura 4.Remocion de agua Vs. Tasa de circulacibon de TEG a varias
concentraciones de TEG (N=1,5)
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Figura 5. Remocion de agua Vs. Tasa de circulacion de TEG a varias
concentraciones de TE G (N=2)
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Fuente. GPSA Engineering Data Book.Modificada

Figura 6.Remocion de agua Vs. Tasa de circulacion de TEG a varias
concentraciones de TEG (N=2,5).
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Figura 7.Remocion de agua Vs. Tasa de circulacion de TEG a varias
concentraciones de TEG (N=3)
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Figura 8.Remocion de agua Vs. Tasa de circulacibon de TEG a varias
concentraciones de TEG (N=4)
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La eficiencia de la torre en la remocion de agua se determina de la

siguiente manera:

Donde

n= Eficiencia de remocion de agua
W, = Contenido de agua en el gas
de entrada, Lb/MMPCS

W, = = Contenido de agua en el gas

_ Wi —W) de salida, Lb/MMPCS

Wi

Una vez se determinan las etapas de equilibrio tedricas, se procede a
calcular el nUmero de platos reales o la longitud del empaque.

Para torres tipo platos la eficiencia seria la siguiente:
Donde

n= Numero de platos reales
N= Numero de etapas tedricas
N ¢p= Eficiencia de plato. Se
n=— recomienda un valor del 25%
14

Altura de la torre contactora. Para contactoras tipo plato se recomienda
un espaciamiento minimo de 24 pulgadas (2 pies). Sin embargo, la altura
total de la torre debe estar de acuerdo con el numero de platos o con la
altura de empaque requerida, mas de 6-10 pies adicionales para permitir el
retiro de vapor al liquido, distribucion del gas de entrada por debajo del
plato de fondo, espacio para colectar el glicol rico en el fondo y espacio
para los dispositivos internos.
Donde

H=(Mm-1)*2"+4+10 H= Altura de la torre, pies
n= Numero de platos
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e Diametro de la absorbedora. El didmetro de la absorbedora y el nimero
de etapas de absorcion se seleccionan con base en la etapa de glicol y en
la gravedad especifica del gas.

El diametro de la contactora se fija con base en la velocidad del gas V o G.
0.5
V=K [(PL PG)]
Pq

0.5
G = Clpg * (o, — pg)]
Donde

V= Velocidad permisible del gas, pies/seg
G=Velocidad permisible del gas, (Ib/h-pie?)
K-C=Constantes de dimensionamiento. Ver tabla 2.
pgs=Densidad del gas, Ib/pie

p=Densidad del liquido, Ib/pie*. Para sistemas de TEG, p= 69,9 lbm/pie>

Tabla 2. Valores de las Constantes K & C

. KFACTOR(ft/s) CFACTOR (fth)

PLATOS DE BURBUJEO, ESPACIAMIENTO

20” 0,14 504

24” 0,16 576

30” 0,17 612
EMPAQUE

ESTRUCTURADO AL AZAR 0,3a04* 1080 a 1440 *
ANILLOS PALL DE 1 PULGADA 0,13-0,18 468 — 648
ANILLOS PALL DE 2 PULGADA 0,19 -0,26 684 - 936
*Depende de la densidad del empaque y del proveedor

Fuente. GPSA Engineering Data Book.Modificad
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Para el calculo del didmetro de la contactora en una torre tipo platos se hace

de la siguiente manera:

Donde

(59,4 Q*ZxT) 0-5 D= Didmetro de la absorbedora, Pulgadas
- [ P, l Q=Tasa de flujo de gas, MMPCSD
Z=Factor de compresibilidad del gas
T=Temperatura en la absorbedora, R
P=Presion en la absorbedora, psia
V=Velocidad del gas, pies/seg

Normalmente la absobedora de glicol tiene de 6 12 platos, los cuales

proporcionan una adecuada area de contacto entre el gas y el glicol.

e Rehervidor. El rehervidor tiene que ser disefiado para suministrar el calor
adecuado para evitar la temperatura del glicol rico al nivel requerido para su
regeneracion. La temperatura del TEG no debe ser superior a 400 °F para

evitar su descomposicion.

1.4.2.2.2 Deshidratacion por Adsorcion. La Deshidratacion con desecantes
sélidos en un proceso que trabaja bajo el principio de adsorcién, una forma de
adhesion entre las particulas del desecante sélido y el vapor de agua en el gas. El
agua forma una pelicula extremadamente delgada que se adhiere a la superficie

del desecante por fuerzas de atraccién, pero no ocurre reaccién quimica.

La deshidratacion con desecantes solidos es mucho mas eficiente que la
deshidratacion con glicol, con esta técnica se alcanza menos de 0.05
lbH,O/MMPCS.

Generalmente la unidad es con desecante solido son mas costosas que las
unidades con Glicol. Por lo tanto, su uso esta limitado a aplicaciones de gases con

alto contenido de H2S, requerimientos de muy bajos valores de punto de rocio
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Ccomo en procesos criogénicos (valores requeridos de puntos de rocio de -70 °F a -
150° F y més bajos), y casos especiales como gases que contienen oxigeno. Es
Importante aclarar, que la deshidratacion con desecantes o con lecho sodlido
constituye una alternativa cuando se desea remover el contenido de agua a una
cantidad minima para ingresar el gas a una planta criogénica o se desea remover

agua y componentes acidos simultaneamente.
La deshidratacion con lecho sélido es una buena alternativa en aplicaciones como:

¢ Deshidratacion para conseguir puntos de rocio de agua menor que -40°C a
-50° C, tales como las requeridas en la corriente de entrada de las plantas
de extraccion de LGN utilizando expansores.

e Unidades de control de punto de rocio por hidrocarburos donde se requiere
la extraccion simultdnea de agua e hidrocarburo para alcanzar ambas
especificaciones de calidad. Esto se usa frecuentemente para controlar el
punto de rocio por hidrocarburo en corrientes de alta presion de gas pobre.

e Deshidratacion y remocién simultanea de H,S del gas natural.

e Deshidratacion de gases que contienen H,S donde la solubilidad del H2S
en glicol puede causar problemas de emision.

e Deshidratacion y remocion de componentes sulfuros (H,S, COS, CS,,

mercaptano) para las corrientes de LGN y GLP.

El uso de una deshidratacion con desecantes sélidos como otra alternativa a la
deshidratacion con Glicol puede generar beneficios ambientales y econdémicos
importantes, entre los cuales se incluyen la reduccion de costos de capital,
operacion y mantenimiento; asi mismo se consigue un contenido minimo de
componentes organicos volatiles (VOC) y minimos contaminantes peligrosos como

benceno, tolueno, etil-benceno y xileno, (BETEX).

Aunque la adsorcion puede practicarse con muchos materiales sélidos, la gran

mayoria de adsorbentes se derivan de la silice, la alimina o el carb6n activado.

45



Los adsorbentes mas comunmente utilizados en la deshidratacion de gas natural

son:

e Gel de silice
e AlUmina activada

e Tamices moleculares

Estos compuestos solidos tienen formas esféricas como pepas ligeramente
elipticas con diametros de 4-6 mm y para tamices moleculares generalmente en
forma de cilindros de 2-3 mm de didmetro y 6-8 mm de longitud. La temperatura
maxima a la entrada y minima de rocio se describen en la tabla 3 para cada uno

de ellos.

En sistemas de gas natural los tamices moleculares son los mas usados ya que

exhiben un alto grado de adsorcién de agua’.

Tabla 3.Tipos de Desecantes.

Desecante Max. Temperaturaala  Min. Temperatura de
Entrada rocio de Agua ala
Salida.
Gel de Silice 120 °F -60 °F
Alimina 125 °F -90 °F
Tamiz Molecular 150 °F -150 °F

Fuente. SANTOS, Nicolas. Disefio y Operacion de Unidades de Tratamiento y procesamiento de Gas.
Septiembre 2011. Pag. 98

Con todos los desecantes sélidos es esencial evitar el transporte de agua liquida
para evitar degradacion prematura del desecante y pérdidas en capacidad y

eficiencia. Y en general, su seleccion para procesos de deshidratacion es funcion

"RIBON, Helena, et al. Métodos de Deshidratacion de Gas Natural. En: Revista Fuentes: El Reventon Energético, Jul-Dic
, 2010, Vol. 8, No.2,. p. 55-64.
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de su capacidad de adsorcion, selectividad, regeneracion, propiedades

mecanicas, entre otras.

Tabla 4.Condiciones de Operacién Tipicas para Unidades de Deshidratacion de
Tamiz Molecular.

10 a 1500 MMscfd

Aproximadamente de 30 a 35 ft/min

Aproximadamente de 5 psi y que no
exceda 10 psi

4 a 24 Horas, 8 horas o un multiplo
de este.

Temp. 50 a 115 °F

Presiones: 1500 psig

Temperaturas 400 a 600 °F
Presiones: Presiones de adsorcion o

menores

Fuente.KIDNAY, Arthur y PARRISH, William.Fundamentals of Natural Gas Processing.Estados Unidos de
América: Taylor and Francis Group.2006. Pag153.

En cuanto al proceso, requiere dos o mas torres adsorbedoras, operando en un
ciclo en paralelo. Una esta en operacion de adsorcién de agua del gas, mientras
gue la otra esta en regeneracion y enfriamiento. Tipicamente un ciclo de adsorcién
esta entre 8 y 10 horas, el de regeneracion 5 horas y el de enfriamiento entre 3y 5
horas.
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1.4.3 Poder Calorifico y Punto de Rocio de Hidrocarburo.®El poder Calorifico
de un gas es el calor liberado cuando se quema un pie cubico estandar de gas. Se
puede distinguir Poder Calorifico Superior (PCS) que indica el calor desprendido
en la combustion completa de una unidad de volumen de gas considerando el
agua producto de la reaccion en estado liquido y el Poder Calorifico Inferior (PCI)
,analogo al anterior ,pero considerando el agua resultado de la combustién en
estado de vapor. Esta Propiedad esta directamente relacionada con el contenido

de hidrocarburos pesados, su alto contenido afecta los limites establecidos.

El poder calorifico se expresa en BTU/Pie®y su valor oscila entre 950 y 1150

BTU/Pie® a partir del Reglamento Unico de Transporte. Ver Tabla 1.

El punto de rocio de hidrocarburos es un factor importante que limita el maximo
nivel permitido de hidrocarburos pesados tales como propano, butano y pentano
con el fin de evitar la formacion de una fase liquida durante el transporte y
asegurar la especificacion para una entrega y combustion segura. Dado que el
punto de rocio por hidrocarburo varia con la composicién, la presion y la
temperatura, la definicibn de punto de rocio por hidrocarburo incluye los
parametros Presion y Temperatura.

A partir de la Resolucion 054 de 2007 de la Comisidn de regulacion de Energia y
Gas, el punto de rocio de Hidrocarburo para cualquier Presién no debera superar
el valor de 45 °F (7,2 °C). Para alcanzar dichas especificaciones, es necesario
tratar el gas para remover hidrocarburos pesados de la mezcla. Los principales

procesos disponibles para dicho tratamiento se explican a continuacion:

1.4.3.1 Refrigeracion Mecanica.’En principio consiste en enfriar el gas natural
hasta temperaturas que permiten la condensacion del Propano y los hidrocarburos
mas pesados. En este proceso la corriente de gas natural es enfriada mediante un

sistema externo de refrigeracion. El gas es enfriado por un refrigerante que

8JARAMILLO, Alonso. En: Disefio y Operacién de Unidades para Procesamiento de Gas y Aplicaciones de Simulacién
de Procesos.2002.
°Gas Processors Suppliers Association.Engineering Data Book. Tulsa, Oklahoma. 12 Edicién, 2004, Seccién 14.
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generalmente es propano. Su presion se reduce a través de una valvula,
resultando en una caida de temperatura. El propano frio se usa para enfriar una
corriente de gas al vaporizarse el propano liquido. Finalmente, el propano gaseoso
va a la succion de un compresor en el cual se incrementa la presion y se repite el
ciclo. El circuito de refrigeracion con propano es un proceso cerrado en el cual las
pérdidas de propano deben ser minimas, por lo cual es muy importante conocer la

cantidad correcta de propano requerida para enfriar la corriente del proceso.

En el sistema de refrigeracion, el gas frio sale del chiller y entra al separador de
baja temperatura, en el cual todo el liquido condensado se separa del gas. La
temperatura a la cual debe ser enfriado el gas depende del nivel requerido para
alcanzar las especificaciones de los puntos de rocio. Este serd el requerimiento
minimo de enfriamiento. El enfriador es una unidad de tubo y carcasa tipo “Kettle”,
en el cual el gas pasa por los tubos y le transmite la energia al liquido refrigerante
gue rodea los tubos. El refrigerante se vaporiza y deja el enfriador esencialmente
como vapor saturado. Si hay agua presente, la formacion de hidratos es prevenida
por la inyeccién de un inhibidor de hidratos, como el etanol.

En dicho proceso como minimo se encuentran dos circuitos totalmente definidos:

e Circuito de gas natural, al cual se le remueve agua y liquidos para
acondicionarlo a gas de venta.
e Circuito del refrigerante propano, el cual al evaporarse en el casco del

chiller enfria el gas natural que pasa por los tubos.

Como opcion, se encuentra el circuito de Glicol en los casos que incluyan
inyeccion de inhibidor de hidratos y estda conformado por la unidad de
regeneracion donde se retira el agua al glicol por evaporaciéon (Ver Figura 9).

Para el circuito de propano se encuentran las siguientes etapas en el ciclo simple

de refrigeracion (Ver Figura 10):

A. Expansion.
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B. Evaporacion.
C. Compresion.

D. Condensacion.

A. Etapa de Expansion. El punto de Inicio del ciclo de refrigeracion es la
disponibilidad del refrigerante liquido. El punto A en la Figura 11 representa un
liquido en su punto de burbuja a la presion de saturacion P, y entalpia ha. En la
Etapa de expansion la presion y la temperatura se reducen al pasar a traves de la
valvula de control en la cual cae la presion al valor de Pg, el cual lo determina la

temperatura deseada del refrigerante Tg,

Figura 9.Esquema de proceso de enfriamiento de gas natural mediante

Refrigeracion.
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Fuente. JARAMILLO, Alonso. Disefio y Operacion de Unidades para Procesamiento de Gas y Aplicaciones de

Simulacién de Procesos.2002.
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En el punto B la entalpia del liquido saturado es h gy la entalpia correspondiente
para vapor saturado es hyg. Como la Expansion entre A 'y B ocurre a través de una
valvula de expansidon y no hay intercambio de energia, el proceso se considera
isoentalpico, por lo que la entalpia a la salida y a la entrada de la valvula es la
misma h a. Como el punto B esté dentro de la envolvente, vapor saturado y liquido

coexisten.

B. Etapa de Evaporacion. El vapor formado en el proceso de expansion (A-B) no
suministra ninguna refrigeracion al proceso. El calor es absorbido del proceso por
la evaporacion de la parte liquida del refrigerante. Como se muestra en la Figura
11 esto es a Temperatura y Presion constante.

Fisicamente la evaporacion ocurre en un intercambiador de calor denominado
evaporador o chiller. El liquido frio X suministra la refrigeraciéon y su efecto
refrigerante esté definido como X (hyg — hyg)

La capacidad de refrigeracion o “duty” referido a la cantidad total de calor
absorbido en el chiller por el proceso, generalmente se expresa como toneladas

de refrigeracion o Btu/ Unidad de tiempo.

C. Etapa de Compresion. Los vapores de refrigerante salen del chiller a la
presién de saturacién Pc y la correspondiente temperatura Tc con una entalpia
hys. La entropia en este punto C es Sc. Los vapores se comprimen iso

entrépicamente a la presion P, a través de la linea C-D’.

D. Etapa de Condensacion. El refrigerante sobrecalentado que sale del
compresor a P,y Tp (Punto D en la Figura 10), se enfria a la temperatura de punto
de rocio Ta a condicibn muy cercana de presion constante y se condesa a

temperatura constante.

Durante el proceso de sobrecalentamiento y condensacién, todo el calor y trabajo

adicionados al refrigerante durante los procesos de evaporacion y compresion,
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deben ser removidos de forma tal que se complete el ciclo llegando al punto inicio
A, en el diagrama P-H que se muestra en la Figura 10.

Figura 10.Diagrama Flujo del Proceso y Diagrama P-H Propano
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Fuente. Gas Processors Suppliers Association.Engineering Data Book.Seccion 14. Tulsa, Oklahoma. 2004
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La presion de condensacion del refrigerante es una funcion del medio de

enfriamiento disponible: aire, agua de enfriamiento y otro refrigerante.

1.4.3.2 Separacion a Baja Temperatura LTS o Joule Thomson. Cuando un
fluido fluye a través de un orificio, una valvula parcialmente cerrada o una
obstruccion porosa, sin ningln cambio apreciable en la energia cinética, el
resultado principal del proceso es una caida de presion en el fluido, lo cual origina
a su vez una reduccioén en la temperatura del mismo. De este modo, en una planta
JT se reduce la presion de la corriente que enfria el gas por efecto Joule
Thomson. Este enfriamiento origina la condensacion de agua y de hidrocarburo
liquido pesado con la consecuente disminucion de la temperatura del punto de
rocio por hidrocarburo. El proceso permite la remocion de hidrocarburos y agua en
una misma unidad. Su configuracion méas sencilla se puede apreciar en la figura
11.

Es un proceso sencillo, econdmico y es muy comdn que se encuentre montada en
patines. Se indica su uso para mezcla de gases con bajo contenido de
contaminantes, especialmente CO,y H,S'°. El gas que se ha enfriado en el
proceso Joule Thomson puede usarse para enfriar otra corriente del proceso a fin
de obtener una fuente de energia gratis y optimizar el proceso. La desventaja en
una planta JT recae en los requerimientos altos de presion para evitar caidas por
debajo de la presidon especificada en el transporte y por lo tanto, un proceso de

Compresion.

Es oportuno precisar que si el gas llega a bajas presiones, menores a 725 Psi, la
refrigeracion mecanica puede usarse. Si la riqueza del gas es relativamente baja,
entre 2,5 y 3 Galones /1.000 PC de gas, un proceso Joule Thomson resulta
eficiente. Ademas, para corrientes de gas moderadamente ricas, GPM >3,

refrigeracion mecanica puede ser considerada para obtener alto recobro de

YJARAMILLO, Alonso. Disefio y Operacion de Unidades para Procesamiento de Gas y Aplicaciones de Simulacion de
Procesos.2002
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etano™. Sin embargo, el proceso de refrigeraciéon mecéanica se puede utilizar para

el control de punto de rocio de Hidrocarburo cuando no se da prioridad a la

recuperacion de liquidos™.

Figura 11.Esquema Planta J-T
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Fuente. MOKHATAB, Saeid. POE, William A, SPEIGHT, James. Handbook of Natural Gas Transmission and

Processing.2006.

1.5 COMPRESION GAS NATURAL

La compresion se refiere al aumento de energia que se logra en un fluido gaseoso

por medio de un trabajo que se efectia sobre él, los fluidos que mas comunmente

se comprimen son: el aire, gas natural, componentes separados del gas natural y

gases comerciales con propositos industriales.

1 MOKHATAB, Saeid. POE, William A, SPEIGHT, James. Handbook of Natural Gas Transmission and Processing.

2006. P4g. 372-373.

12Gas Processors Suppliers Association.Engineering Data Book.Tulsa, Oklahoma. 12 Edicion, 2004, Seccidn 16.Pag 425.
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Por lo general previo a la utilizacion de un gas es necesario someterlo a un
proceso de compresion, con lo cual se incrementa el nivel energético del gas. El
aumento de energia se logra mediante el trabajo que se ejerce sobre el fluido en el
compresor. El aumento de energia se manifiesta por incrementos de presion y en

la mayoria de los casos por aumentos de la temperatura.

La compresion del gas se realiza en diferentes situaciones tales como:

e Captacion del gas natural a baja presion para aspirarlo de las redes

conectadas a los cabezales de los pozos.

e En el transporte con el objetivo de conducir el gas producido a través de

Gasoductos o redes de bombeo.

¢ En el almacenaje, cuando el mismo se efectla a alta presion y no se cuenta

con presion disponible de alguna otra etapa.

e Cuando se requiere comprimir el gas en casos especiales tales como en
plantas de tratamiento; plantas de reinyeccion de gas natural, almacenaje
subterraneo, procesos de refrigeracién, consumo industrial no petroquimico

o doméstico en forma de materia prima y/o combustible, etc.

El proceso de compresion del gas natural se puede representar a través de un
proceso termodindmico; en donde el gas con una presiébn P1, se comprime y
posteriormente se descarga a los niveles de presion P2 superiores requeridos.
Este proceso puede darse en una o varias etapas. En la figura 12 se presenta un

diagrama simplificado de un sistema de compresion.
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1.5.1 Tipos de Compresores.”®Un compresor es una maquina térmica
generadora, donde el flujo de un fluido compresible intercambia trabajo técnico
con el exterior. Estos aparatos Se utilizan para comprimir gases, el principal
objetivo del proceso de compresion es aumentar la presion, disminuyendo con ello
el volumen especifico. En los distintos usos industriales son de gran utilidad, y se

utilizan de diversos tipos (Ver figura 13), segun las necesidades.

Figura 12.Tren de Compresion

Pa Tz
P, T, Py Tz L
- _Ej_ —
INTERCAMBIADOR DE e
CALOR ] PiTs
- P'3 T4 "’E
-I-' COMPRESOR —P_D:
SEPARADOR INTERCAMEBIADOR DE

CALOR

SEPARADOR

Fuente. Curso Gasotecnia, Universidad del Oriente, Venezuela, Unidad 9.

BGpsA Engineering Data Book, Gas Processors Suppliers Association, Tulsa, Oklahoma, 2004, Capitulo 13
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Figura 13.Clasificacion Compresores.
' )
COMPRESORES J

TIPO TIPO TIPO |
DESPLAZAMIENTO DINAMICO TERMICO
POSITIVO

1 . Flujo Radial . ]
Reciprocante J { Rotatorio ‘ (Centrifugo) Flujo Axial Eyectores |
-

(Unaetapa — ~ (Lobulo [ Unaetapa (- ) Una et N

Multi etapa derecho Multi etapa Multi etapa Mnlaf etapa
: 5 . ulti etapa

Accionado por iI;OIbUIQ | Divididos | Pagettasfqel p
el motor-Gas elicoida horizontalmente estator fyas  ——
integral (tornillo) Divididos Paletas del
Separable ggé%tza:ntes verticalmente estator variables
Balanceado/ Engranaje N J

Piston liquido/ | integral
|

Diafragma Flujo mixto

Fuente. GPSA Engineering Data Book.Modificada

1.5.1.1 Compresores de Desplazamiento Positivo. Los de desplazamiento
positivo son compresores con dispositivos mecanicos (pistones en Cilindros o
rotores en carcasa) en los que los volumenes de gas son confinados en un
espacio cerrado y comprimidos por el movimiento de un elemento mecanico, se

clasifican en dos categorias basicas: movimiento reciprocante y rotatorios.

1.5.1.1.1 Compresores Reciprocantes. Los compresores reciprocantes son
equipos de potencia que funcionan con un desplazamiento mecanico de un piston
dentro de un cilindro. El principio fisico de los compresores reciprocantes es
disminuir el volumen de un gas para aumentar su presion. Para lograr disminuir
este volumen es necesario impartirle potencia al sistema para poder lograr dicha

operacion.
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Los compresores reciprocantes deben ser suministrados con gas limpio ya que no
pueden manejar satisfactoriamente particulas de liquidos y sélidos que pueden ser
arrastrados por el gas. Las particulas de liquidos y sélidos tienden a destruir la
lubricacion del cilindro y causa desgaste excesivo. Los liquidos no son
compresibles y su presencia podria romper el cilindro del compresor o causar

otros dafios importantes.

Funcionamiento Compresor Reciprocante

En 1 esta en presion de succion. Inicia Stroke de succion, de 1-2 el pistdn se
mueve permitiendo la entrada del gas, en 2 empieza el Stroke de descarga, de 2-3
se comprime el gas hasta la presion de descarga, en 3 se abre la valvula de
descarga, de 3-4 el gas es descargado del cilindro, en 4 el pistén termina el Stroke
de descarga se cierra la valvula de descarga, De 4-1 el gas que queda dentro del
cilindro se expande hasta la presion de succidén. Las figuras 14 y 15

representan el comportamiento ya descrito.
Posibles Problemas en un Compresor Reciprocante

e Una alta temperatura de descarga seria un gran problema tanto para los
equipos de compresién, ya que podria dafiar empaques o valvulas, como
para la disposicion y venta del gas, ya que como debemos recordar la

temperatura maxima de transporte por gasoductos es de 120°F.

Figural4. Diagrama accion compresor reciprocante.

P2 4 3
c =
0
w
]
| -
a

P1 =

1 2
<—\Volumen del stroke —
Y“ARNOLD,K.,STEWAR ,M., Desi Fuente. ARNOLD, K.,STEWAR ,M. Modificada Operations VVolumen

2, 2da Edicion, Gulf Publishing, Houstn, 1exas, tyvy; Capiuio tu
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e Estallo de valvula de alivio se puede presentar por una sobrepresion del

sistema lo que se representaria en un gran problema operacional causando

el cierre del compresor para el arreglo de este problema.

e El ruido en el cilindro se refiere a la vibracion excesiva en el cilindro que nos

puede causar un colapso total del sistema ya que podria alcanzar

frecuencias de vibracion que podrian destruir todo el equipo.

e Excesivo desgaste de los empaques de sello del cilindro lo que nos

representaria unas fugas bastante altas reduciendo la eficiencia de

compresion.

Figura 15. Accién de un Compresor Reciprocante.

POSICION 1 POSICION 2
l_ suction suction
I ] I discharge iTI discharge
POSICION 3 POSICION 4
l suction suction
] |
TI discharge I discharge

Fuente. ARNOLD,K.,STEWAR ,M. Modificada

1.5.1.2 Compresores Dinamicos. Los compresores dinAmicos, son maquinas

en las que el gas es comprimido por la accién de paletas rotatorias o impulsores

que imparten velocidad y presion al fluido, incluye flujo radial (centrifugos), flujo
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axial, y maquinas de flujo combinados. Este tipo de compresores, de flujo continuo
rotatorio, en los cuales el elemento rotatorio (impulsor) acelera el gas cuando pasa
a través del elemento, convirtiendo la carga de velocidad en presion estatica,
parcialmente en el elemento rotatorio y parcialmente en difusores o paletas

estacionarias.

1.5.1.2.1 Compresores Centrifugos.’> Son compresores en los cuales se
transfiere energia por medios dinamicos de un medio rodante a un fluido que pasa

de forma continua.

Estos compresores se basan en el principio de impartir velocidad a una corriente
de gas y luego convertir esta energia de velocidad en energia de presién. Los
compresores centrifugos son por lo general impulsados por motores eléctricos,
vapor o de turbinas de gas (con o sin aumento de la velocidad en los engranajes),

o Turboexpansores.

Una limitante de las maquinas centrifugas es su baja eficiencia. Esto significa que
necesita mas Caballos de fuerza (BHP) para comprimir la misma velocidad de flujo
que se requeriria para un compresor reciprocante. Las caracteristicas mas

sobresalientes de este tipo de compresores e mencionan a continuacion:
Desventajas Compresores Centrifugos

» Baja presion de descarga

» Sobrecarga compresor

« Baja presion de aceite de lubricacion

» Desalineacion del eje

+ Alta temperatura de aceite en los cojinetes
« Excesiva vibracion

* Agua en aceite lubricante

ARNOLD,K.,STEWAR ,M., Design of Oil Handling Systems and Facilities, Surface Productions Operations Volumen
2, 2da Edicion, Gulf Publishing, Houston, Texas, 1999; Capitulo 10
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Ventajas

e Reduccion de espacio / peso requisitos debido a la eliminacion de la
necesidad para un sistema de rodamientos lubricado de aceite

e Reduccion de costos a largo plazo para el mantenimiento y las
reparaciones

e Reduccion de las pérdidas relacionadas con el rodamiento (cerca de cero
friccidn)

e Mayor fiabilidad y disponibilidad

e Mejora la supervision de la maquina / diagndsticas capacidades

e Las velocidades mas altas posibles.

Limitaciones

e Mayor complejidad
e En general, fisicamente mas grande que convencional.

e Funciona con energia eléctrica

1.5.2 Especificaciones de un Compresor.*®En la especificacién de un compresor
es necesario elegir el tipo, el nimero de etapas de compresién, y la potencia
requerida. Con el fin de hacer esto, el volumen de gas, la presién de succién y de
descarga, la temperatura de succion, y la gravedad especifica de gas deben ser
conocidas. El célculo detallado de la potencia y el nimero de etapas depende de
la eleccién del tipo de compresor. Una primera aproximacion del numero de
etapas puede ser hecha suponiendo una relacibn maxima de compresién por

etapa de 3,0 a 4,0, de tal manera que:*’
Pd 1/n
R = (F) <3a4

N

16ARNOLD,K.,STEWAR ,M., Design of Oil Handling Systems and Facilities, Surface Productions Operations VVolumen
2, 2da Edicién, Gulf Publishing, Houston, Texas, 1999; Capitulo 10

17ARNOLD,K.,STEWAR ,M., Design of Oil Handling Systems and Facilities, Surface Productions Operations VVolumen
2, 2da Edicion, Gulf Publishing, Houston, Texas, 1999; Capitulo 10. Pag 271.
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Donde:

R = relacion por etapa
n = numero de etapas
Pd = presion de descarga, psia

Ps = presidn de succion, psia

Para fijar el nUmero de etapas, en la practica se hace uso de las siguientes

normas, como una primera aproximacion:*
Para R<5 Una sola etapa.

ParaR=5 Dos etapas.

Para R=25 Tres etapas.

Donde:

R= Pd/PS: La relacion entre la presion de salida y de la entrada.

Una primera aproximacion para caballos de fuerza se puede hacer de la siguiente

ecuacion:

BHP = 22RnFQ,

Donde:

BHP = caballos de fuerza

R = relacion por etapa

BHERRERA, Bladimir J. SALAZAR Laura C. Estudio de los Problemas Asociados con el Proceso de separacion Flash
en las Plantas Tipicas de Compresion de Gas Natural. Tesis de Pregrado , Universidad del oriente, Escuela de Ingenieria y
Ciencias Aplicadas, Barcelona 2008.
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n = nimero de etapas

F = Factor para la caida de la presion entre etapas
1,00 para una sola etapa de compresion
1,08 para la compresiéon de dos etapas
1,10 para la compresion de tres etapas

Qg = caudal, MMscfd

Esta ecuacién es util para obtener una estimacion rapida y razonable para la
potencia del compresor. Ha sido desarrollada para grandes compresores de baja
velocidad (300 a 450 rpm), manipulacién de gases de gravedad especifica de 0,65
y que tiene relaciones de compresion superior a 2,5.

También proporcionara una estimacion aproximada de la potencia para relaciones
de compresion mas bajas y/o gases con una gravedad especifica mayor. Para
permitir esta tendencia utilizar una multiplicacion de 20 en vez de 22 para los
gases con una gravedad especifica en el intervalo de 0,8 a 1, del mismo modo
utilizar un factor en el rango de 16 a 18 para relaciones de compresion de 1,5y
2.19

Una vez que la potencia requerida y el nimero de etapas se estiman, se puede
hacer eleccién del tipo de compresor. Se debe tener en cuenta las ventajas y
desventajas que presenta cada tipo de compresor. Ademas el costo del
combustible, la disponibilidad de repuestos y personal familiarizado con la
operacion y mantenimiento, esto también podria influir en la seleccion para una

instalacion especifica.

“GpsA Engineering Data Book, Gas Processors Suppliers Association, Tulsa, Oklahoma, 2004, Capitulo 13.Pag 13-6.
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1.5.3 Procedimiento para la determinacién correcta de caballos de fuerza y
numero de etapas. Hay razones econdémicas y operativas para considerar una
etapa adicional de compresién. La adicidbn de una etapa de compresion requiere
un scrubber adicional, un cilindro adicional, y las tuberias y controles son mas

complejos.

La temperatura de descarga para cualquier etapa de compresion se puede

calcular a partir de:

Donde:

Td = Temperatura de descarga, ° R
Ts = Temperatura de succion, ° R
Pd = Presion de descarga, psia
Ps = Presién de succion, psia
k = Relacion de calor especifico del gas, Cp / Cv
n = eficiencia politrpica
= 1,0 para reciprocantes

= 0,8 para centrifugos.

Es deseable limitar la temperatura de descarga por debajo de 250° F a 275° F
para garantizar la vida adecuada del compresor y para evitar la degradacion del
aceite lubricante. A temperaturas superiores a 300° F, la degradacion del aceite
lubricante es probable, y si el oxigeno esta presente la ignicion es posible. Bajo

ninguna circunstancia la temperatura de descarga podra exceder de 350 ° F.%°

20ARNOLD,K.,STEWAR ,M., Design of Oil Handling Systems and Facilities, Surface Productions Operations VVolumen
2, 2da Edicion, Gulf Publishing, Houston, Texas, 1999; Capitulo 10. Pag 274.
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La temperatura de descarga se puede bajar por el enfriamiento del gas de succion
y reduciendo el valor de Pd/ Ps, es decir, afiadiendo mas etapas de compresion.

Los caballos de fuerza por etapa se puede determinar con un célculo mas
detallado a partir de:

k-1
kn

BHP = 0,0857(Zyy) (%) (KK_n 1) (%) -1

Donde

BHP = Caballos de fuerza
Qg = volumen de gas, MMscfd
Ts = temperatura de succion, ° R
Zs = factor de compresibilidad de succién
Zp = factor de compresibilidad de descarga
Zav=(ZS+2ZD)/2
E = Eficiencia
Unidades reciprocantes de alta-velocidad— use 0,82
Unidades reciprocantes de baja-velocidad - use 0,85
Unidades centrifugas - use 0,72
n = eficiencia politrpica
= 1,0 para reciprocantes,
= 0,8 para centrifugos.
k = Relacion de calor especifico del gas, Cp / Cv
Ps = presion de succion, psia

Pd = presion de descarga, psia
La potencia total para el compresor es la suma de la potencia requerida para cada

etapa teniendo en cuenta las pérdidas de presion entre etapas. Se supone que

hay una pérdida de 3% de la presion en ir a través del refrigerador, scrubbers,
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tuberias, etc., entre la descarga actual del cilindro y la succion actual del siguiente
cilindro. Por ejempilo, si la presion de descarga de la primera etapa es de 100 psia,
la pérdida de presion se supone que es 3 psia y la presiéon de succidon de la
siguiente etapa es de 97 psia. Es decir, la presion de succién de la segunda etapa

no es igual a la presion de descarga de la primera etapa.

1.5.4 Comparacion Compresor centrifugo/ Reciprocante. En relacion al tipo
de compresor se sefialan a continuacion los pro y contra de estos equipos. Asi
mismo, en la Tabla 5 se resumen algunos rangos tipicos usados en el

procesamiento del gas.

Ventajas de un compresor Reciprocante sobre Centrifugo
+ Alta eficiencia y bajo costo energético.
+ Capacidad de manejar pequefios volumenes de gas.
» Mayor flexibilidad en capacidad y rangos de presion.
+ Ofrece mayores presiones de descarga.

* Menos sensibilidad a los cambios en la composicion del gas y su densidad

Ventajas de un Compresor Centrifugo sobre Reciprocante
* Bajos costos de instalacion
* Bajos costos de mantenimiento.
* Buena continuidad de servicio.
* Menor atencién operativa.
* Mayor capacidad de volumen de gas.

* Adaptabilidad a motores de alta velocidad.
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* Mejor compactacion y menos peso.

Tabla 5.Rangos tipicos de compresores utilizados en el procesamiento del gas.

PRESION MAXIMA Psig

Velocidad del flujo de Entrada Descarga Eficiencia
entrada* acfm (m3/h) Icentrépica, %
Reciprocantes
Solo una etapa 1-300 Sin limite <3,000 75-85
(2-500)
Multitasa 1-7,000 Sin limite <60,000
(2-12,000)
Centrifugos
Solo una etapa 50-3,000 Sin limite 1,500 70-75
(80-5,000)
Multitasa 500-200,000 Sin limite 10,000

(800-350,000)

*Compresor: volimenes de gas se basan en volimenes de gas reales a temperatura y presion de
succion
Fuente.KIDNAY, A.J., PARRISH, W.R., Fundamentals of Natural Gas Processing, Taylor & Francis
Group.2006. Capitulo 4. Modificada.
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2. GENERALIDADES CAMPO ESCUELA COLORADO?%

El Campo Colorado, con una superficie de 60 km? se encuentra localizado en la
cuenca del valle Medio de Magdalena (VMM). Ubicado en el corregimiento de
Yarima, Municipio de San Vicente de Chucuri en el departamento de Santander,
al sureste del municipio de Barrancabermeja y al sur del Campo La Cira- Infantas,
area de la antigua concesion de Mares. EI Campo fue descubierto en 1923.

En 2006, inicia el proyecto Campo Escuela Colorado bajo la firma del convenio
interadministrativo de Colaboracibn Empresarial con fines cientificos vy
Tecnoldgicos, entre la UIS y ECOPETROL S.A.

Las acumulaciones son de aceite negro con gravedad de 36 a 42 °APl y el

mecanismo de produccion primaria es empuje por gas en solucion.

2.1 PROPIEDADES DEL YACIMIENTO
Las tablas 6 y 7 sefialan caracteristicas propias del yacimiento tales como OOIP,

namero de pozos perforados, arenas y sus respectivas Propiedades.

Tabla 6.Datos Basicos del Yacimiento

Parametro Unidad
Espaciamiento/pozo 20-30 Acres
Pozos perforados 75
Petrdleo Original estimado, 121 MMBIs
0oIP
Reservas primarias producidas 8,59 MMBIs
Factor de recobro 7,10%

Fuente. Campo Colorado. Cuarto informe de yacimientos campo Colorado. Ing. Karen L. Pachano, Diciembre
de 2007. Modificado

*'CALDERON, Luis Fernando. NAVARRETE I, Pablo C, Plan de Mantenimiento de Campo Colorado, Tesis de
Pregrado, UIS, Escuela de Ingenieria Mecéanica, 2007.
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Tabla 7. Datos basicos de propiedades de las arenas

Parametro Arena B Arena C Arena D Arena E
Temp. Yacimiento (2F) 114 174 186 186
AP| @ 60°F 41,2 39,7 40,1 40,1
Profundidad promedio (ft) 1800 3500 4700 5600
Presion de burbuja, Pb (psia) 648 2078 2958 2958
Viscosidad @ Pb (cP) 1,64 0,462 0,441 0,441
Bo @ Pb (RB/STB) 1,091 1,401 1,373 1,373
Porosidad (%) 15,7 14,5 13 13
Swi (%) 40 40 50 50
OOIP (MMBIs) 20,062 37,336 0,507 1,157
Rsb (scf/Bls) 140 648 667 667
Espesor Prom. de arena (ft) 50 57 25 25
Area (acres) 634 1083

Fuente. Modificado de ECOPETROL S.A. Informe Campo Colorado. Calculo de Reservas. Ing. Jorge
Camacho. Junio de 1978.

2.2PRODUCCION DE CRUDO
A continuacion, en las tablas 8 y 9 se presentan datos promedio de produccién y

calidad del crudo producido en el Campo Colorado.

Tabla 8. Datos de Produccion Crudo CEC- Diciembre 2011

Dias Produccion Promedio Acumulada

Mes Total Mes mes Afio (BLS)
(BLS) (BOPD)

31 10.022 323 139.736

Fuente.Informe Mensual de Actividades- Diciembre 2011 CEC. Ing. Carlos Julio Monsalve.2011

Tabla 9. ParAmetros Calidad CEC

PARAMETROS DE CALIDAD ACUMULADOS ANO 2011

VOLUMEN NETO °API %BSW CANTIDAD DE SAL
BOMBEADO (BLS) [Lbs/MBIs]
140.030,4 40,38 0,27 17,42

Fuente.Informe Mensual de Actividades- Diciembre 2011 CEC. Ing. Carlos Julio Monsalve.2011
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2.3PRODUCCION DE GAS

En las tablas 10 y 11 se observan respectivamente datos claves relacionados con
la producciéon de gas de Campo Escuela Colorado y una proyeccion de produccion
del mismo que permite contemplar los 4 MMSCFD. La produccién comprendida

entre julio de 2011 y julio de 2012 se muestra en la figura 16.

Tabla 10. Datos de Produccién de Gas

PRODUCCION DE GAS GAS MEDIDO AGO 2011-MAY 2012
DIAS MES KPCD MPCM KPCD MPCM
31 348,7 10,8 345 108,3

Fuente.Informe Mensual de Actividades- Mayo 2012 CEC. Ing. Carlos Julio Monsalve.2012

Tabla 11. Prondstico de Produccién Campo Escuela Colorado —CEC 2012

2012 OiL GAS WATER
BOPD KPCD BWPD

Ene 2012 382,97 500,60 97,13
Feb 2012 439,88 678,17 114,32
Mar 2012 476,64 795,19 127,06
Abr 2012 501,54 876,60 137,06
May 2012 625,22 1.254,24 175,17
Jun 2012 752,83 1.643,63 216,03
Jul 2012 813,67 1.832,62 239,16

Ago 2012 922,45 2.165,37 277,78
Sep 2012 1.073,41 2.624,62 330,82
Oct 2012 1.174,80 2.935,05 370,53
Nov 2012 1.310,91 3.349,60 422,94
Dic 2012 1.543,21 4.052,66 509,35

Fuente. Campo Escuela Colorado —CEC. Enero- Diciembre 2012.
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Figura 16. Produccion de Gas CEC
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Fuente.Informe Produccién Campo Escuela Colorado

2.4ANALISIS CROMATOGRAFICO GAS CAMPO ESCUELA COLORADO
La composicién del gas de Campo Escuela Colorado se detalla en la Tabla 12 con
una cromatografia extendida hecha a partir de un analisis de una muestra de gas

del mismo.
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Tabla 12. Cromatografia Gas Natural Campo Escuela Colorado. Muestra tomada

Scrubber salida a Tea

Cromatografia Gas CEC

Oxigeno

Nitrégeno

Di6xido de Carbono
Metano

Etano

Propano

i-Butano

n-Butano
Neo-Pentano
i-Pentano
n-Pentano

2,2- Dimetilbutano
ciclopentano+ 2,3
Dimetilbutano
Isohexano
3-Metilpentano
n-Hexano

2,2 Dimetilpentano
Metilciclopentano
Isoheptano
Benceno
3,3-Dimetilpentano
Ciclo hexano

2,3- Dimetilpentano

3-Metilhexano

1t,3-Dimetilcyclopentano

3-Etilpentano

1,1343
3,2016
0,1809
71,3043
9,2495
5,422
1,54
2,8778
0,0445
1,0006
1,007
0,0252
0,091

0,3154
0,1636
0,3643
0,0079
0,1262
0,0633
0,0591

0,006
0,0973
0,0208
0,0712
0,0174
0,0173

%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol

%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol

IsoOctano

n-Heptano
Metilciclohexano
1,2,3-Trimetilciclopentano
Etilciclopentano +2,5 Dimetil
1t,2c, 3-Trimetilciclopentano
Tolueno

2-Metilheptano

1t,etil3 metilciclopentano
1t,2-Dimetilciclopentano
n-octano

t-1,3- Dimetilciclohexano
1c, 4-Dimetilciclohexano
Parafinas C9

2,3 Dimetilheptano
o-Xileno

Etilciclohexano

1,1,3- Trimetilciclohexano
Etilbenceno

m,p-Xileno

3- Metiloctano

n-Nonano

Mesitileno

Decanos

Undecanos

Dodecano

Tridecano+

0,0264
0,1141
0,1194
0,0055
0,0124
0,0066
0,0486
0,0281
0,0444
0,0076
0,0301
0,0121
0,0081
0,0154
0,0019
0,0071
0,0082
0,0091
0,0065
0,0281
0,0052
0,0158
0,0201
0,0063
0,0031
0,0009
0,0005

%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol
%Mol

Fuente.Informe Andlisis de Muestra de Gas Natural CEC. Realizada en Lab. ICP. Marzo 2 de 2012.
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Tabla 13. Propiedades Fisico Quimicas Gas Natural CEC.

PROPIEDADES FISICOQUIMICAS A 60 °F Y 14,65 PSIA

IGHV Poder Calorifico Superior Vol. Ideal BTU/PC 1369,59
RGHV Poder Calorifico Superior Vol. Real BTU/PC 1376,36
INHV Poder Calorifico Neto Vol. Ideal BTU/PC 1246,36
RNHV Poder Calorifico Neto Vol. Real BTU/PC 1252,51
Densidad Ideal Ibm/pie3 0,0891
Densidad Real Ibm/pied 0,0896
Gravedad Especifica [14.73 psia] Ideal 0,8402
GPM Volumen Estimado de Liquidos Prm

100% de licuefaccion del Propano Gal/1000PC 4,748
Factor de Compresibilidad 0,9951
Peso Molecular 33,935
indice de Wobbe 1494,1609

Fuente.Informe Andlisis de Muestra de Gas Natural CEC. Realizada en Lab. ICP. Marzo 2 de 2012
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3 SIMULACION DE PROCESOS DE GAS PARA EL CAMPO COLORADO

La Simulacion de procesos durante los dltimos afios se ha convertido en una
herramienta fundamental para el disefio, evaluacién y optimizacion de los
diferentes procesos encontrados en la industria del gas y petroleo. Es una técnica
que permite predecir en forma rapida y confiable el comportamiento de un
proceso, a partir de una representacion matemética y realista del mismo. La
simulacién sirve de apoyo en el disefio de nuevas unidades y procesos, asi como
también en el analisis de sensibilidades de parametros claves de los mismos tales
como calidad del gas, condiciones de operaciéon, flujos de alimento,
especificaciones de producto, entre otros.

La existencia en el mercado de gran variedad de paquetes de computo destinados
a la simulacién de procesos con cada vez mayor capacidad para simular cualquier
proceso por mas complejo que resulte y con interfaz mas sencilla, permite al
profesional incorporar estas herramientas de calculo a su trabajo cotidiano,
mejorando su productividad y tiempo de respuesta. Es oportuno precisar que los
paquetes de simulacidon no son sistemas expertos. Los ingenieros de Procesos
deben especificar las operaciones unitarias a ser ejecutadas, las conexiones entre
las diferentes operaciones unitarias, las condiciones de operacion, y son los
responsables de un Optimo disefio. Los programas de computados tan sélo
ejecutan balances de masa y energia en la misma forma como si fueran realizadas

a mano?.

3.1 SIMULADOR HYSYS

El programa HYSYS es un simulador desarrollado por la Empresa HYPROTECH

LTD que permite modelar procesos, disefiar, supervisar funcionamiento, optimizar

JARAMILLO, Alonso. Simulacion de Procesos Usando Hysys: Aplicaciones en Gas Natural y Produccion de crudo.
Noviembre 2002 .P4g. 1

74



y planificar para negocios de produccion de crudo, industrias de procesamiento del
gas natural y refinacion del petréleo.

Hysys ha sido excepcionalmente creado en relacibn con la arquitectura del
programa, el disefio de la interface, capacidades de ingenieria y operacion
interactiva. La estructura operacional del programa tiene una secuencia de
botones o menus que permiten la introduccién y especificacion de datos, seleccion

de equipos y operaciones necesarias para llevar a cabo la simulacion.

Los diferentes componentes del programa Hysys permiten una aproximacion al
modelamiento de procesos en estado estacionario. A un nivel basico, es posible
seleccionar en forma sencilla métodos de calculo de propiedades y operaciones,
que le permiten al usuario modelar en forma confiable un amplio rango de
procesos. Sin embargo, mas importante aun, es la forma como el programa
permite maximizar el tiempo de simulacién empleado en la elaboracién de un
modelo, incrementando el entendimiento del proceso. La clave de esta ultima
caracteristica se basa en el enfoque de grados de libertad. El programa efectla
las operaciones necesarias tan pronto como los paquetes de propiedades y las
operaciones unitarias tienen la informacion requerida. Cualquier resultado,
incluyendo informacién parcial, cuando un calculo completo no puede ser
realizado, se propaga bidireccionalmente a través de todo el diagrama de flujo. Lo
que esto quiere decir, es que usando la informacion disponible, se puede iniciar la

simulacién en cualquier punto del diagrama de flujo?>.

En Hysys se usan gran variedad de métodos para mostrar la informacion
vinculada a la simulacién (“PFD”, “Workbook”, “Databook” y los “Graphical

Performance Profiles”).

2JARAMILLO, Alonso. Simulacién de Procesos Usando Hysys: Aplicaciones en Gas Natural y Produccion de crudo.
Noviembre 2002.
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3.2 METODO TERMODINAMICO.
Las ecuaciones de estado relacionan la densidad, temperatura, presion y
composicion del fluido en estudio. Son aplicables a componentes puros y mezclas
de multicomponentes, en fase gaseosa, liquida y/o solida; ademas predicen con
buena precisiébn cambios de entalpia, entropia, fugacidades y equilibrio entre fases
para sistemas de agua-hidrocarburos. Las partes esenciales de un simulador de
procesos son sus modelos matematicos, y estos se fundamentan en las
ecuaciones de estado. En cuanto a los modelos termodindmicos suministrados por
Hysys, tenemos:

a) GS: Grayson Street.

b) LK: Lee Kesler.

c) SRP: Soave Redlich Kwong.

d) PR: Peng Robinson.

e) BWRST: Benedict — Webb Rubin — Starling Twu.

f) LKP: Lee — Kesler — Plocher.

g) BK10/CP: Braun K10 con curt — Pitzar.

Entre los mas utilizados en la industria petrolera se encuentran Soave Redlich
Kwong y Peng Robinson. Para aplicaciones de gas, crudo y petroguimica se
recomienda el uso de la ecuacién Peng- Robinson. Esta ecuacién consume menos
tiempo de computo y puede ser aplicable en un amplio rango de condiciones.
Ademas resuelve cualquier sistema simple, de dos o tres fases con un alto grado

de eficiencia.

La ecuacion de estado Peng- Robinson (PR) es una modificacién de la ecuacion
de estado Soave- Redlich- Kwong (SRK) y fue publicada por Peng y Robinson en
1976. La ecuacion da excelentes resultados de 0 a 5000 Psi y en un extenso

rango de temperatura, desde -60 °F hasta 1.200 °F.
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A continuacién se presenta una guia para la seleccién del Modelo termodinamico
apropiado a partir de las caracteristicas del gas de alimento al proceso. Ver Figura
17.

Figura 17. Diagrama de Flujo para Seleccion de un Modelo Termodinamico para
sistemas hidrocarburos.

I SUBSTANCIA | @ I el |
Si si t

| Tienebastante H,? F——» P<1000psia? |

Si Si No ¥ No ¥
| Es agua pura ? [ ASTM 1567 Steam Package | |+ P <10 atm ? | ( Grayson-Streed [
No No ¥ .
Aplican las resfricciones Si Peng Robinson
Es agua agria ? s de Chao-Seader ? {SRHK. PRSV, Chao, Grayson)
(H20, COs, H:S,NH; + ———|  SourPRoSourSRK | No
hidrocarburos) y
No Peng Robinson
(SRK, PRSV)
Es gas natural = Si Amines s
Endulzamiento ? Package | P =100 mm Hg ? F—— Presion de Vapor I
No No ¥
¥ ) Presion de Vapor
Es gas natural + Si Peng (PR, SRK, PRSV)
Agua ? Raobinson
l No PRSV, Modelo Actividad
si con RK-Fase Vapor Ideal o
[ Tiene aceite ? I —@
No
¥ P <10 atm ? |
Tiene compuestos | Si _@ - si ¥
polares ? [ " [ Modelos de Actividad |
” =y ] ] v
L [Fase Liguida | [ Fase Vapor |
Aplican las restricciones Si Peng Robinson ¥ ¥
de Chao-Seader ? (SRK, PRSV, Chap, Graysan) Division Fases ? ” Dimerizacion Fase \Vapor ? |
No Si No ¥ Si g No ¥
L. Faat: W Uniguac, MRTL, | |[ Wilson, Uniguac, Ley de
Peng Robinson Venter | ventee | | Sasleed
(SRK. PRSV) <08 bae med Pare

Fuente. JARAMILLO, Alonso. Simulacién de Procesos Usando Hysys: Aplicaciones en Gas Natural y
Produccién de crudo. Noviembre 2002

77



3.3 SIMULACION ACONDICIONAMIENTO DE GAS CAMPO ESCUELA EN
HYSYS

Partiendo del analisis cromatografico hecho al gas de CEC (Ver Tabla 1), se
puede observar que los componentes acidos presentes no exceden las
especificaciones de calidad que debe cumplir el gas de venta, pues este informe
arroja un dato de 0,1832% de CO,, y no se registra composicién de H,S, por tanto,

el gas es dulce y no requiere tratamiento al respecto.

Figura 18. Acondicionamiento de gas de CEC como gas de venta.

( X)) Endulzamiento

Por el contenido de agua (836 Lbs H,O/MMSCF) a las condiciones actuales del
gas de Campo Escuela Colorado (90 °F y 35,7 Psia), se plantea un sistema
deshidratacion convencional con TEG en primera instancia (escenarios 1y 2). Asi
mismo, un tercer y cuarto escenario con refrigeracion mecéanica y Joule Thomson
para revisar desde el punto de vista técnico la respuesta de cada uno de los
sistemas propuestos.
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La figura 18 muestra los procesos necesarios 0 no para acondicionar el gas de
campo escuela bajo las especificaciones de calidad establecidas en el RUT.

3.3.1 Escenario 1. Deshidratacion TEG- Joule Thomson. En este caso se
decide verificar los resultados al ingresar a una planta JT la corriente del gas de
CEC previamente deshidratado en una planta operada a 1000 Psia considerando
que se reducen las etapas de compresion a su salida y que el rango de presion de
operacion de una planta JT se referencia alrededor o por encima de este valor. Asi
mismo, el previo despojo de agua puede favorecer la operacion del sistema.

Para comenzar el proceso de deshidratacion se comprime en tres etapas el gas de
CEC hasta una presion de 1000 Psia y se dirige a la deshidratadora con TEG en
la que a partir de los parametros claves del proceso de deshidratacion estudiados
en el capitulo anterior se procede a calcular el nUmero de etapas para la torre
absorberdora estimando un numero de platos reales igual a 8. Se hace uso de una
relacion de glicol/agua de 3 galTEG/IbH,O y se plantea el disefio total para un

obtener un gas con un contenido de agua de 6lbsH,O/MMSCEF. Ver Anexo B.

Al final del proceso explicado, el gas de CEC alcanza las condiciones sintetizadas
en la Tabla 14. Los valores indican que se logra el objetivo en relacion al
contenido maximo de vapor de agua y no existen problemas de formacién de
hidratos para ninguno de los casos en que se proporcionaron caidas de presion en
la valvula JT del orden de 25, 35 y 45% de la presion de la corriente de entrada.
Por ejemplo, las temperaturas de formacion de hidratos arrojadas por el esquema
de simulacion no superaron los 20,35°F y la temperatura de operacion mas baja
fue de 69,37°F. Por otra parte, la verificacion de poder calorifico y punto de rocio
por hidrocarburo revela que el gas natural esta por fuera de las especificaciones
establecidas en el reglamento, aun cuando se considere la temperatura mas baja
después de la vélvula. Por tanto, el Escenario 1 no es una alternativa viable

técnicamente para el acondicionamiento del gas de CEC.
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Figura 19. Esquema de Simulacion Deshidratacion - JT

File Edit Simulation Flowsheet PFD Tools Window Help

Jod Cmalk B ELCSEEE =0 P o A Erviopet e e,
T PFD - Case (Main) EI
H E;ﬂ E ‘ E‘H E:E |):) A ? @37 H @ IDefauIt Caolaur Scheme ﬂ

Fuente. Autores
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Tabla 14. Resultados Hysys Deshidratacion TEG-Joule Thomson

We final PCS PCI Punto de

CASO Para un caudal (Lbs/MMPS)  (Btu/ft®)  (Btu/ft®)  rocio por
de 4 MMPCD HC (°F)
AP 25% 3,717 1267,86 1151,17 81,36
100 °F & 1000 Psia AP 35% 3,72 1261,12 1145,18 75,45
AP 45% 3,73 1256,64 1140,7 68,88

Fuente. Los Autores

3.3.2 Escenario 2. Deshidratacion TEG- Refrigeracion Mecanica. Este
escenario estd comprendido de un sistema de compresion, deshidrataciébn con

TEG, una refrigeracion mecanica y finalmente una compresién de una etapa.

La compresion inicial, como se ha explicado con anterioridad, se hace con el fin
de llevar el gas a condiciones de operacién de la contactora. Debido a que la
presion del gas de CEC en superficie es tan baja, 35,7 Psia, implementar este
trabajo de compresion es un paso obligatorio para cualquier proceso que implique

el manejo de este gas.

En principio, se trabajaron presiones de 600 Psia, 800 Psia, y 1000 Psia, cada
una con temperaturas de 100 °F y 110 °F. Para dichos casos, la revision en el

disefio de compresién arroja un nimero de etapas sefialadas a continuacion:

Tabla 15. Numero Etapas de Compresién Gas CEC

CASO Numero de etapas de compresion

100 °F & 600 Psia Dos etapas
100 °F & 800 Psia Dos etapas
100 °F & 1000 Psia Tres etapas
110 °F & 600 Psia Dos etapas
110 °F & 800 Psia Dos etapas
110 °F & 1000 Psia Tres etapas

Fuente. Autores

Una vez el gas se ha comprimido se implementa el proceso de deshidratacion
llevando a cabo los respectivos calculos de contenido de agua a la entrada de la

contactora bajo las condiciones de P y T, de igual forma el flujo de Trietilenglicol
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necesario para el proceso. Una vez llevada a cabo la simulacién, se revisan las
condiciones del gas deshidratado a partir de parametros como contenido de agua,
poder calorifico y punto de rocio por Hidrocarburo en cada uno de los caudales

manejados. (Ver Anexo B).

Tabla 16. Resultados Deshidratacion TEG Hysys. Q= 0,4131 MMSCFD

CASO Para un Wc* al final PC* (Btu/Pie PC (Btu/Pie Punto de rocio por
caudal de 0,4131 de Desh. Cubico), Cubico), Inferior  Hidrocarburo (°F)
MMPCD (Lbs/MMPCS) Superior
100 °F & 600 Psia 5,62 1306,75 1187,82 99,8
100 °F & 800 Psia 4,37 1303,76 1184,83 99,96
100 °F & 1000 Psia 3,67 1306,0 1186,32 100,1
110 °F & 600 Psia 7,75 1320,22 1199,79 109,8
110 °F & 800 Psia 5,99 1317,22 1197,54 110
110 °F & 1000 Psia 5,01 1317,97 1198,29 110,1

Fuente. Autores

Tabla 17.Resultados Deshidratacion TEG Hysys. Q= 4 MMSCFD

Woc al final de PCSuperior PC Inferior Punto de rocio por
CASO Para un . (Btu/ft?) (Btu/ft?), Hidrocarburo (°F)
caudal de 4 MMPCD
100 °F & 600 Psia 5,62 1311,24 1192,31 99,82
100 °F & 800 Psia 4,38 1304,51 1185,58 99,96
100 °F & 1000 Psia 3,68 1305,26 1186,32 99,16
110 °F & 600 Psia 7,74 1323,96 1203,53 109,8
110 °F & 800 Psia 6 1317,22 1197,54 110
110 °F & 1000 Psia 5,01 1317,97 1198,29 110,1

Fuente. Autores
*Wc= Contenido de Agua, PC= Poder Calorifico.

Analizando los datos sefialados en las tablas 16 y 17, se plantea implementar una
planta que disminuya el poder calorifico del gas y el punto de rocio de
hidrocarburo con el fin de dejar el gas en las condiciones exigidas por el RUT. A
partir de la revision bibliografica, numeral 2.4.3.2 , se escoge una planta de
refrigeracion mecéanica que arroja los resultados presentados en las tablas 18 y

19; para mayor detalle Ver Anexo C.
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Tabla 18. Resultados Gas a la salida RM Hysys. Q= 0,4131 MMSCFD

Temp.
CASO Para un caudal salida TFH Wc final PC PC Punto de
de 0,4131 MMPCD del (°F) (Lbs/MMPCS) Superior Inferior rocio por
chiller (Btu/ft’)  (Btu/ft®) HC (°F)
(°F)
100 °F & 600 Psia 23,81 24,43 5,67 1149,67 1041,21 14,55
100 °F & 800 Psia 28,02 24,11 4,39 1147,43 1039,72 16,23
100 °F & 1000 Psia 28,78 23,59 3,65 1147,43 1039,72 19,65
110 °F & 600 Psia 25,06 29,90 7,41 1148,18 1039,72 15,16
110 °F & 800 Psia 31,02 29,52 5,96 1148,92 1040,46 19,19
110 °F & 1000 Psia 32,22 28,98 4,94 1149,67 1041,21 23,18

Fuente. Autores

Tabla 19. Resultados Gas a la salida RM Hysys. Q=4 MMSCFD

Temp. Wc final PC PC Punto de
CASO Para un caudal Gas TFH (Lbs/MMPS)  Superior Inferior rocio por
de 4 MMPCD enfriado (°F) (Btu/ft’)  (Btu/ft’) HC (°F)
()
100 °F & 600 Psia 24,29 24,46 5,68 1149,67 1041,21 15,13
100 °F & 800 Psia 29,02 24,15 441 1147,67 1041,21 17,48
100 °F & 1000 Psia 29,25 23,64 3,66 1148,92 1040,46 20,17
110 °F & 600 Psia 26,59 27,7 7,59 1149,67 1041,21 17,05
110 °F & 800 Psia 31,21 30,04 5,98 1149,67 1041,21 19,43
110 °F & 1000 Psia 31,94 29 4,94 1149,67 1041,21 23,19

Fuente. Autores

A las condiciones de salida de la planta de refrigeracion mecénica. Ver Tabla 18 y

19, el gas presenta problemas de formacion de hidratos en algunos de los casos.

Si se observan los resultados del caso de 100°F y 1000 Psia, el gas una vez sale
del proceso de refrigeracion mecénica cumple con las condiciones esperadas, es
decir, no es necesario el uso de inhibidores de hidratos. Ademas, en el proceso de
deshidratacion, este es el caso donde se logra sin ningin método adicional un

contenido de agua considerablemente bueno en relaciéon a los demas.

De los anteriores planteamientos se puede deducir que el gas de Campo Escuela
Colorado también puede acondicionarse con un sistema que comprende: una
compresion de tres etapas que logre llevar el gas de 35,7 Psia a 1000 Psia,
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seguido de una planta deshidratadora de gas con TEG que opere a 100 °F y 1000
Psia, una planta de Refrigeracion Mecanica, y finalmente una compresion de una

etapa que pueda entregar el gas a 1200 Psia.

3.3.3 Escenario 3. Refrigeracion Mecanica. Se propone un sistema en el que se
dispone la corriente de gas directamente a refrigeracion mecanica. También es
necesario tener un proceso de compresion para establecer las condiciones
adecuadas del gas de CEC dirigido a la planta (Ver Anexo A). De esta manera, se
realiza la simulacion en Hysys Process Modeling V. 7.0 y posterior sensibilidad en
valores de presion y temperatura del gas. Se fijaron dichas condiciones en 400,
600, 800 y 100 Psia a 100 y 100°F para cada una. En la figura 21 se observa la
configuracion propuesta. Sin embargo, el sistema presenta problemas de
formacién de hidratos (Ver anexo D) haciéndose necesario inyeccion de glicol para

mitigar el problema. Los célculos para mas detalle se presentan en el anexo F.

Las condiciones finales de contenido de agua, poder calorifico y punto de rocio por
hidrocarburo contempladas en el Reglamento Unico de Transporte de Gas Natural
fueron alcanzadas bajo todas las condiciones operacionales por lo que resulta en

otra alternativa viable desde el punto de vista técnico.

En la tabla 20 se resumen las condiciones de calidad del gas de Campo Escuela
Colorado a la salida del sistema de gas propuesto considerando la inyeccion de
Etilenglicol como inhibidor.

Tabla 20. Resultados RM Hysys

Temp. Wec final PCS PCI Punto de

CASO Para un caudal Gas TFH (Lbs/MMPS)  ( Btu/ft3) Inferior rocio por
de 4 MMPCD salida (°F) ( Btu/ft®) HC (°F)

Chiller

(°F)
100 °F & 400 Psia 14,36 5,08 4.9 1149,67 1080,86 13,26
100 °F & 600 Psia 24,28 14,32 4,87 1148,92 1041,216 15,30
100 °F & 800 Psia 29,01 13,44 4,614 1179,60 1069,64 17,43

Fuente. Los Autores
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Figura 20. Esquema de Simulacién Deshidratacion Gas CEC
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Figura 21. Esquema de Simulacién Refrigeracion Mecanica gas CEC
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3.3.4 Escenario 4. Planta Joule Thomson (J-T). Una vez revisados los
parametros minimos de operacion de las plantas J-T cuyas presiones se
encuentran alrededor de 1000 Psia y en vista de las condiciones actuales de
presion del gas de Campo Escuela Colorado, se requiere en principio un proceso
de compresion para llevar la corriente de gas a la entrada de la planta. Alli, por
expansion isoentalpica a través de la valvula Joule Thomson, la presién se reduce
con una consecuente disminucién de temperatura que generara la condensacion
de agua e hidrocarburos. En la Figura 22 se presenta el esquema de simulacion
llevado a cabo en Hysys. En primer lugar un tren de compresion y por ultimo la

configuracion JT.

Para este esquema de simulacion del gas de CEC se tuvieron en cuenta
caudales de 0,4131 MMSCFD y 4 MMSCEFD, correspondientes al actual y al valor
entregado en las proyecciones de Campo Escuela Colorado para el afio 2012 (si
se logran las metas de produccién) respectivamente. Se tomaron valores de
presion de entrada de 1000, 1200 y 1400 Psia. El proceso de compresion requirio
de 3 etapas para todos los casos segun revision de disefio realizada en el capitulo
2. Ver Anexo A. Asi mismo, se establecieron temperaturas de entrada del gas en

100 y 110°F para ver su efecto sobre el proceso.

Se ajusto la caida de presion de la valvula con valores de 25, 35y 45% a fin de
mejorar el proceso y aunque se logré una disminucion del contenido de agua,
punto de rocio y poder calorifico, para ninguno de los casos se consiguié cumplir
con los valores contemplados en el RUT. Es necesario aclarar que para cumplir
con los requerimientos de transporte, el gas se somete nuevamente a un proceso

de compresién cuyo valor de presion se fija en 1200 Psia.
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Tabla 21.Resultados Hysys Joule Thomson Configuracion Sencilla

We final PCS PCI Punto de
CASO Para un (Lbs/MMPS  (Btu/ft®)  (Btu/ft®)  rocio por
caudal de 4 MMPCD ) HC (°F)

AP 25% 37,60 1257,38 1141,45 77,49

100 °F & 1000 Psia 8
AP 35% 34,79 1250,65 113546 71,64
7 4
AP 45% 32,05 1246,16  1130,97 65,1
8 6
AP 25% 32,18 1247,66 1132,47 76,92
100 °F & 1200 Psia 4 2

AP 35% 29,25 1237,94 1123,50 70,75

AP 45% 26,41 1229,71 1116,01 63,84

AP 25% 28,48 1240,93 1126,49 76,44
100 °F & 1400 Psia 2

AP 35% 25,44 1226,72  1113,02 69,94

AP 45% 22,54 1214,75 1102,55 62,7

2 2
AP 25% 40,22 1253,65 1138,64 79,6
110 °F & 1000 Psia 8

AP 35% 34,96 1243,17 1128,73 71,80

AP 45% 32,28 1239,43 1124,99 65,32

AP 25% 32,28 1240,18 1125,74 77,03
110 °F & 1200 Psia

AP 35% 29,38 1230,46 1116,76 70,87

AP 45% 26,57 1223,73  1110,03 64,03

AP 25% 28,57 1234,2 1120,50 76,57
110 °F & 1400 Psia 4
AP 35% 25,57 1220,73 1107,04 70,10

AP 45% 22,69 1209,51 1097,31 62,92

Fuente. Los Autores
Para una configuracion sencilla, ver figura 22, Hysys Process Modeling V7.0
evidencia que la corriente de gas al final de las corridas establecidas con los

caudales especificados no cumple con los requisitos minimos para su venta y
por lo tanto el proceso no es una alternativa viable. Se consigue un contenido de
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agua minimo de 22 IbsH,O/MMSCF que soportan lo descrito anteriormente. Tales
resultados se presentan en la tabla 21.

Sin embargo, se propone una configuracion adicional Joule Thomson un poco mas
robusta en la cual se hace necesario un sistema de inhibicion. Los calculos para el
mismo se encuentran en el anexo F. La configuracién correspondiente se presenta
en la figura 23 y los resultados se pueden apreciar en la tabla 22 a partir de la cual
se determina que con una caida de presion del 45% se alcanzan las
especificaciones para la venta del gas de CEC a una presion de 1000 Psia y
100°F.

Tabla 22. Resultados Hysys Joule Thomson configuracién adicional

Wec final PCS PCI Punto de

CASO Para un caudal (Lbs/MMPS)  (Btu/ft®)  (Btu/ft®)  rocio por
de 4 MMPCD HC (°F)
AP 25% 5,34 1158,65 1049,44 32,18
100 °F & 1000 Psia  ~7p'350, 471 1152,66 104346 26,08
AP 45% 4,13 1148,18 1039,72 19,32

Fuente. Los autores

En resumen, se tienen tres escenarios que desde el punto de vista técnico logran
ajustar las condiciones del gas de CEC que permiten su venta. Para hacer la
seleccion de la mejor alternativa es necesario entonces una evaluacién financiera

que se presenta en el capitulo siguiente.
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Figura 22. Esquema de Simulacion Joule Thomson. Configuracion Sencilla

%] JT @1000 PSIA Y 100 °F. CONF. :
File Edit Simulation Flowsheet PFD Tools Window Help

13H Tealk B ELCSIEE =0 0 o0 A e St e
T PFD - Case (Main) oo ==
HHD M 2A7 @l ® [DefmiiCamnsaone <]

Completed. *
H Pan pane horizontally || alv |

Fuente. Autores
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Figura 23. Esquema de Simulacion Joule Thomson. Configuracion Adicional.

3 J7 @1000 PSIA ¥ 100 . CONF AL

File Edit Simulation Flowsheet PFD  Tools Window Help

e=aledl X ]

EEIGED GRS e S o
£ DD - Case (Main) = EeE E|
HHE M A7 ol ® [Domi s =]

E|

‘ Completed. :—

Fuente. Autores
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4 ANALISIS FINANCIERO?*

Con el fin de evaluar la factibilidad financiera de los escenarios técnicamente
viables, se realiza un analisis por medio del estudio de algunos indicadores que

son utilizados para demostrar los beneficios de la aplicacion del estudio.

El estudio econdémico que se desarrollé tiene en cuenta el comportamiento del
dinero en el tiempo a partir de la valoracion de la Tasa interna de Retorno (TIR) y
Valor Presente Neto (VPN).

e Flujo de Caja. Es la acumulacion neta de activos liquidos en un periodo y
por lo tanto, constituye un indicador importante de la liquidez de una
empresa. El estudio de los flujos de caja en una empresa puede ser
utilizado para determinar:

e Problemas de liquidez. El ser rentable no significa necesariamente
poseer liquidez. Una compafia puede tener problemas de efectivo,
aun siendo rentable. Por lo tanto, permite anticipar los saldos en
dinero.

e Para analizar la viabilidad de proyectos de inversion, los flujos de
fondos son la base de calculo del Valor Presente Neto y de la Tasa
Interna de Retorno.

e Para medir la rentabilidad o crecimiento de un negocio cuando se
entienda que las normas contables no representan adecuadamente la

realidad econémica.

Hay que tener en cuenta dos conceptos muy importantes al momento de realizar

un flujo de caja, los ingresos y los egresos.

2 INFANTE Villarreal, Arturo, Evaluacion Financiera de Proyectos de Inversion, Editorial Norma. 1988.
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e Ingresos. Hace referencia a las cantidades que recibe una empresa por la
venta de sus productos o servicios, en este caso
e Egresos. Consiste en desembolsos o salidas de dinero que una empresa

debe pagar por un servicio.

4.1INDICADORES DE RENTABILIDAD

4.1.1 Valor Presente Neto (VPN).Es un procedimiento que permite calcular el
valor presente de un determinado nimero de flujos de caja futuros, originados por
una inversién. Es el equivalente en pesos actuales de todos los ingresos y
egresos, presentes y futuros, que constituyen el proyecto. Esta regla dice que todo
proyecto de inversion debera llevarse a cabo cuando el VPN es positivo (VPN> 0).
En caso contrario, la inversion produciria ganancias por debajo de la rentabilidad
exigida, la inversién no seria cubierta segun el tiempo de estudio de la proyeccion.
Y en caso de que el VPN=0, la inversion no produciria ni ganancias ni pérdidas.

4.1.2 Tasa de Interés de Oportunidad (TIO).La tasa interna de oportunidad o
tasa de interés de oportunidad o tasa minima de descuento, es la tasa de interés
minima a la que el gestor o el inversor, esta dispuesto a ganar al invertir en un

proyecto.

4.1.3 Tasa Interna de Retorno (TIR).La tasa interna de retorno (TIR) representa

la rentabilidad de los fondos que permanecen en el negocio.

Para un negocio de inversion la TIR es la tasa de interés que genera el capital que
permanece invertido (no se ha recuperado) en él. En otros términos, es la tasa de
interés con la cual el Valor Presente Neto es igual a cero. En particular, el VPN
igual a cero evidencia que los dineros invertidos en el proyecto ganan un interés

idéntico a la tasa de descuento utilizada en los calculos.

Un negocio de inversion es financieramente factible si la rentabilidad que ofrece la
TIR es mayor que la rentabilidad que se obtuviese alternativamente y es no

factible en caso contrario.
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4.1.4 Periodo de Recuperacion de la Inversion. Payback Period. Este criterio
de decision dice que la inversién en un proyecto debera ser recuperada al cabo de
T periodos (afos, meses, dias). El valor que se fije para T es arbitrario y depende
exclusivamente de las caracteristicas de cada proyecto y de cada inversor en

particular.

4.2 COSTOS DE COMPRESION®
Con respecto a los precios del mercado del proceso de compresion se obtiene un
valor de referencia de USD $1500 por HP.

Costo = USD$1500/hp

4.3 COSTOS UNIDAD DESHIDRATACION®

Para plantas de procesamiento de gas natural puede considerarse en el analisis
de costos de la planta deshidratadora con TEG un valor de referencia, segun
consulta en el mercado, y de acuerdo a las especificaciones y parametros
operacionales mencionados al comienzo del capitulo un valor alrededor de los
USD$800,000 (Ver tabla 23). Sin embargo, esta inversion no incluye el costo de
los elementos consumibles como el caso del Trietilenglicol. Por esto, se considera
un valor de este producto de USD$120 por Galén.

Tabla 23. Costos Planta Deshidratacion TEG

Qgas ( MMSCFD) 4

Inversion Inicial Planta (USD) 800000
Fuente. Los autores

4.4 COSTOS REFRIGERACION MECANICA?,
Un skid de refrigeracibn mecanica con propano en el mercado se encuentra en el
orden de los USD$750.000 como se muestra en la tabla 24. Al igual que en el

caso anterior, es importante considerar el consumo del refrigerante como costo

> www.dyprotec.com
26 ywww.dyprotec.com
27 www.dyprotec.com
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adicional en el sistema. Un galon de propano cuesta alrededor de USD$2,4. Su

mantenimiento considera necesario el cambio del mismo cada afno.

Tabla 24.Costos Planta Refrigeracién Mecéanica

} Inversidn Planta (USD) 750000 \

Fuente. Los autores

4.5COSTO PLANTA JOULE THOMSON?,

La inversion correspondiente de una planta JT se presenta en la tabla 25.

Tabla 25. Costo planta Joule Thomson

{ Inversion (USD) 500000 \

Fuente. Los autores

4.6COSTO SISTEMA INHIBICION®

La inversion relacionada con el sistema de inhibicion corresponde a USD$250.000
tal como se muestra en la tabla 26. El inhibidor (Etilenglicol) tiene un costo de
USD$121/gal. Se estima que por pérdidas cada mes es necesario incluir al

sistema alrededor de 3 galones de EG.

{ Inversién (USD) 250000

Fuente. Los autores

4.7 ANALISIS FINANCIERO TRATAMIENTO GAS NATURAL CAMPO
ESCUELA COLORADO-CEC.

Para el analisis de flujo de caja se realizaron los siguientes supuestos:

I.  Produccién constante a lo largo de la ejecucion del proyecto.

8 www.dyprotech.com

2 www.dyprotech.com
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Il.  No varian los precios del gas ni de los liquidos del gas natural. 3
USD/MMBTU® & 0,5 USD/Gal.

lll.  Para los mantenimientos se fijaron porcentajes de 6, 10 y 15 % del valor de
los equipos por un periodo de 5 afios a partir de la fecha en que decida
ponerse en marcha el proyecto y por supuesto la produccion de gas
respalde el mismo. Al término de este periodo un mantenimiento mayor
considerando el 40% del valor de los equipos y un mantenimiento adicional
del 3%°".

IV. La ejecucion del proyecto incluyendo disponibilidad de energia eléctrica y
precio de demdas servicios (agua, teléfono, radio, etc), papeleria,
consultorias, labores administrativos, costo de insumos, transporte de los
equipos al sitio desde la fabrica, instalacién de los equipos: trabajos civiles,
mecanicos, eléctricos, y locacion tiene un costo estimado de
USD$4000000, USD$6000000 y USD$9000000%* para JT, RM, vy
deshidratacion TEG- RM respectivamente bajo criterios establecidos por

empresas prestadoras de servicios del sector de gas natural.

% ywww.bloomberg.com/energy

1 PEREZ PLATA, Henry Mauricio. HERNANDEZ TAMAYO, Watson Marcelo. Optimizacién de los procesos de
Fraccionamiento en la Planta de Gas de el Centro a partir del uso de la Herramienta Hysys, Monografia para optar el
Titulo de especialista en ingenieria de Gas, UIS, 2010.

32 www.dyprotech.com
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Tabla 26. Resultados Financieros Escenario 2.

Periodo (afios) ‘ 0 1 2 3 4 5

Precio Gas ( USD/MMBTU) ‘ 3 3 3 3 3

4
GLP Precio Refineria
Barrancabermeja (USD $/Gal) 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5

TIO | 12%

Inversiéon (USD $)

Unidad Compresion 1650000 0 0 0 0 0
Planta Deshidratacion TEG 800000 0 0 0 0 0
Planta Refrigeracion Mecanica 750000 0 0 0 0 0
TOTAL 3200000 0 0 0 0 0
Costos Ejecucion proyecto 9000000 0 0 0 0
Mantenimiento Anual -192000 | -320000 | -480000 -96000
-1280000
es0 0 0 7037733 | 7037733 | 7037733 | 7037732,57
o0 de Caja -3200000 | 9000000 | 6845733 | 6717733 | 6557733 | 6941732,57

Fuente. Los autores

Figura 24. Flujo de Caja Escenario 2

Flujo de caja Escenario 2

15000000
10000000
5000000 '
ay
g )
-5000000

-10000000

FLujo de Caja

-15000000
0 1 2 3 4 5

M Flujo de caja | -3200000 |-12200000| -5354267 |1363465,1/7921197,7| 14862930

Fuente. Los autores
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Figura 25. Payback time Escenario 2

20000000

Payback Time

15000000

10000000

5000000
0

/

Flujo de caja

-5000000

3

-10000000

Tiempo (afos)

Fuente. Los autores

Tabla 27. Resultados Financieros Escenario 3.

Periodo (aios)

Precio Gas (
USD/MMBTU)

GLP Precio Refineria
Barrancabermeja (USD

$/Gal)

TIO

Inversion (USD $)

Unidad Compresién

Sistema Inhibicion

Planta Refrigeracion
Mecanica

TOTAL

Costos Ejecucion
proyecto

Mantenimiento Anual

Ingresos

Flujo de Caja

VPN

TIR
Fuente. Los autores

0 1 2 3 4 5
3 3 3 3 3 4
0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
12%
1510470 0 0 0 0 0
256238,831 0 0 0 0 0
817253,76 0 0 0 0 0
2583962,59 0 0 0 0 0
6000000 0 0 0 0
-226660,0 | -97461,9 | -459216,6 |-149141,1
1105207,3
0 0 6544873,068 | 6544873,1 | 6544873,068 | 6544873,1
2583962,59 | 6000000,00 | 6318213,1 |6447411,2 | 6085656,429 | 6395731,9

98




Figura 26. Flujo de Caja Escenario 3

FLujo de Caja

20000000
15000000
10000000
5000000
0
-5000000

-10000000
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5

B Flujo de caja
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16663050

Fuente. Los autores

Figura 27. Payback time Escenario 3
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15000000

10000000

5000000
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-5000000 (I)
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Fuente. Los autores
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Tabla 28. Resultados Financieros Escenario 4.

Periodo (afios) 0 1 2 3 4 5

Precio Gas ( USD/MMBTU) 3 3 3 3 3 4

GLP Precio Refineria
Barrancabermeja (USD
$/Gal) 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5

TIO 12%

Inversién (USD $)

Unidad Compresion 1771260 0 0 0 0 0
Sistema Inhibicion 255770,108 0 0 0 0 0
Planta Joule Thompson 500000 0 0 0 0 0
TOTAL 2527030,11 0 0 0 0 0
Costos Ejecucion proyecto 4000000 0 0 0 0
Mantenimiento Anual -155990,3 | 29638,8 | -383423,0 | -80179,4
1015180,5
Ingresos 0 0 6438694,3 | 6438694 | 6438694,27 | 6438694,3
Flujo de Caja -2527030,11 | 4000000,00 | 6282704,0 | 6409055 | 6055271,27 | 6358514,9

VPN

TIR
Fuente. Los autores

Figura 28. Flujo de Caja Escenario 4.

Flujo de caja Escenario 4.
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Figura 29. Payback time Escenario 4
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Fuente. Los autores

Los indicadores de rentabilidad para los escenarios 2,3 y 4 se resumen en la

tabla 29, siendo el escenario 4 el mejor en relacion a los dos restantes.

Tabla 29. Resultados Financieros

Resultados Financieros Payback
Time(afios)
Escenario 2 (TEG-RM) 7109694 36% 2,8
Escenario 3 (RM) 9536487 51,68% 2,2
Escenario 4 (JT) 10928140 66,64% 2

Fuente. Los autores

De esta manera, el sistema adicional Joule Thomson con inhibicién de hidratos es
técnica y financieramente la mejor alternativa para el acondicionamiento del gas
de Campo Escuela Colorado como gas de venta. Sus especificaciones de calidad

se presentan en la tabla 30.
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Tabla 30. Condiciones de venta gas de Campo Escuela Colorado

Wc final PCS PCI Punto de
Qg= 4 MMPCD (Lbs/MMPS)  (Btu/ft®)  (Btu/ft®)  rocio por

HC (°F)
Sistema Joule Thomson con Inhibicién 4,10 1148,18 1039,72 19,32
(100°F y 1000 Psia)

Fuente. Los autores
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CONCLUSIONES

Para el Gas de Campo Escuela Colorado-CEC no es necesario un proceso
de endulzamiento puesto que el contenido de H,S y CO, se encuentran
por debajo de los limites establecidos. Sin embargo, en relacién al
contenido de agua, punto de rocio por hidrocarburo y poder calorifico es
necesario deshidratar y refrigerar el gas debido a que se encuentra por

fuera de las especificaciones de calidad establecidas por el RUT.

La produccioén actual del CEC no es suficiente para soportar los costos que
implica la instalacion y operacion del sistema de gas propuesto. Los
resultados del presente trabajo se soportan en una proyeccion de

4MMSCEFD; de no alcanzarla, el proyecto no seria viable financieramente.

En cualquier sistema de tratamiento que se decida instalar en el campo, se
requiere implementar un tren de compresion que permita alcanzar las

condiciones de operacién de los mismos.

El gas de CEC se puede acondicionar técnicamente segun la norma de
calidad vigente en la legislacion colombiana con un sistema Joule
Thomson, de refrigeracibn mecanica o un sistema que comprende: una
planta deshidratacibn con TEG seguido de una planta Refrigeracion

Mecanica.

De los escenarios evaluados se selecciona el sistema Joule Thomson ya
gue a un periodo de 5 afilos muestra una respuesta favorable para la
recuperacion del capital invertido en 2 afios, un Valor Presente Neto de
USD $ 10.928.140 y una TIR de 66,64% para un volumen de gas de 4
MMSCEFD.
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RECOMENDACIONES

Si no se cumplen los prondsticos de produccion se recomienda evaluar una
propuesta cuyo eje principal sea la generacion de energia para consumo

interno del campo.

En vista de la composicion del gas de CEC y llevada a cabo la simulacion y
andlisis respectivo para el tratamiento resulta conveniente un proyecto
dirigido especificamente al recobro de liquidos, pues aun cuando no es la
finalidad en el presente trabajo, el volumen que se pueden recuperar en
caso de alcanzar las proyecciones suministradas por parte de Campo
Escuela generan expectativas que econémicamente pueden convertirse en

una alternativa a considerar.
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ANEXOS



ANEXO A.

Diseno Compresion Gas CEC



Tabla 1A. Compresion Gas CEC @600 Psia

P Succién 35,7 Psia

Temp. Succién 90 °F

Qg 4,181 MMSCFD

Qg Compresion @14,4 Psia 4,51434095 MMSCFD

Relacién de Compresion 16,8067227

Numero de Etapas 2

Rel. De Compresién por Etapa 4,09960031

F 1,08

BHP Brake Horse Power 799,502121 HP

k ( Cp/Cv) 1,21

Presion de Descarga Primera Etapa 146,355731 Psia

Temp. De Descarga Primera Etapa 702,596947 °K
242,596947 ’F

Relacion de Segunda Etapa 4,27998211 Psia

Temp. De Descarga segunda Etapa 746,478138 °K
286,478138 ’F
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Tabla 2A.Compresion Gas CEC @800 Psia

P Succién 35,7 Psia

Temp. Succion 90 °F

Qg 4,181 MMSCFD

Qg Compresion @14,4 Psia 4,51434095 MMSCFD

Relacién de Compresion 22,4089636

Numero de Etapas 2

Rel. De Compresién por Etapa 4,73381068

F 1,08

BHP Brake Horse Power 923,185529 HP

k ( Cp/Cv) 1,21

Presion de Descarga Primera Etapa 168,997041 Psia

Temp. De Descarga Primera Etapa 720,357446 °K
260,357446 ’F

Relacion de Compresién Final 4,90862514 Psia

Temp. De Descarga segunda Etapa 751,265612 ’K
291,265612 ’F
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Tabla 3A. Compresion Gas CEC @1000 Psia

P Succién 35,7 Psia

Temp. Succién 90 °F

Qg 4,181 MMSCFD

Qg Compresién @14,4 Psia 4,51434095 MMSCFD

Relacién de Compresion 28,0112045

Numero de Etapas 3

Rel. De Compresién por Etapa 3,03699396

F 1,1

BHP Brake Horse Power 904,861728 HP

k ( Cp/Cv) 1,21

Presion de Descarga Primera Etapa 108,420684 Psia

Temp. De Descarga Primera Etapa 666,949003 K
206,949003 °F

Relacion de Compresion Segunda Etapa 3,03699396 Psia

Temp. De Descarga segunda Etapa 679,075348 K
219,075348 ’F

Presion de Descarga Segunda Etapa 314,087993 Psia

Relacién de Descarga Tercera Etapa 3,25150126

Temp. De Descarga Tercera Etapa 711,708354 K
251,708354 ’F
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Tabla 4A. Compresion Gas CEC @1200 Psia

P Succion 35,7 Psia

Temp. Succién 90 °F

Qg 4,181 MMSCFD

Qg Compresién @14,4 Psia 4,51434095 MMSCFD

Relacién de Compresién 33,6134454

Numero de Etapas 3

Rel. De Compresién por Etapa 3,22728765

F 1,1

BHP Brake Horse Power 961,559069 HP

k ( Cp/Cv) 1,21

Presién de Descarga Primera Etapa 115,214169 Psia

Temp. De Descarga Primera Etapa 674,020896 K
214,020896 ’F

Relacién de Compresi6én Segunda Etapa 3,22728765 Psia

Temp. De Descarga segunda Etapa 686,275821 K
226,275821 ’F

Presion de Descarga Segunda Etapa 355,692828 Psia

Relacién de Descarga Tercera Etapa 2,86575578

Temp. De Descarga Tercera Etapa 696,279411 ’K
236,279411 ’F




Tabla 5A. Compresion Gas CEC @1400 Psia

P Succion 35,7 Psia

Temp. Succién 90 °F

Qg 4,181 MMSCFD

Qg Compresién @14,4 Psia 4,51434095 MMSCFD

Relacién de Compresion 39,2156863

Numero de Etapas 3

Rel. De Compresion por Etapa 3,39745156

F 11

BHP Brake Horse Power 1012,25881 HP

k ( Cp/Cv) 1,21

Presion de Descarga Primera Etapa 121,289021 Psia

Temp. De Descarga Primera Etapa 680,058566 K
220,058566 °F

Relacién de Compresién Segunda Etapa 3,39745156 Psia

Temp. De Descarga segunda Etapa 692,423267 °K
232,423267 ’F

Presion de Descarga Segunda Etapa 395,086314 Psia

Relacién de Descarga Tercera Etapa 2,57635288

Temp. De Descarga Tercera Etapa 683,533022 °K
223,533022 °F




ANEXO B. Resultados Simulacioén
Planta de Deshidratacion TEG Gas
CEC



Tabla 1B. Deshidratacion TEG @100°F y 600 Psia. Q=0,4131 MMSCFD

Wc 1414 mg/m3
Wc 88,27313625 lbs
H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 Ibs
H20/MMSCF
Eficiencia 0,932029151
Punto de Rocio Macketta 20 °F
Punto de Rocio Corregido 10 °F
Std Gas Flow 0,4088 MMSCFD
Agua a Remover Wr 1,401385754  lbs H20/Hr
Tasa de Circulacion Glicol 3 Gal
TEG/IbH20
Flujo TEG 4,204157263  Gal TEG/hr
2,402375579 bb/dia
Concentracion TEG 99,2 % Wt
Iniciales
P Reboiler 15 Psia
T Rehervidor 400 °F
Contenido Agua Obtenido 90,08 mg/m3
5,623510689 Ibs
H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
0,0001747 MMBtu/Gal
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 1306,756 Btu/Pies
Cubico
0,0001588 MMBtu/Gal
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 1187,824 Btu/Pies
Cubico
Punto de Rocio por HC 99,8 °F
DISENO CONTACTORA
z 0,8544
Densidad Gas 2,68 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,801312356 pie/seg
| 4,915828854 in
Diametro 0,409652404 ft
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Tabla 2B. Deshidratacion TEG @100°F y 800 Psia. Q= 0,4131 MMSCFD

Wc 1127 mg/m3
We 70,35631157 Ibs
H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 Ibs
H20/MMSCF
Eficiencia 0,914719805
Punto de Rocio Macketta 25 °F
Punto de Rocio Corregido 15 °F
Std Gas Flow 0,4084 MMSCFD
Agua a Remover Wr 1,095129902  |bs H20/Hr
Tasa de Circulacion Glicol 3 Gal
TEG/IbH20
Flujo TEG 3,285389706  Gal TEG/hr
1,877365546 bb/dia
Concentracion TEG 99 % Wt
Iniciales
P Rehervidor 15 psia
T Rehervidor 400 °F
Contenido Agua Obtenido 70,09 mg/m3
4,375575757 lbs
H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,04 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt. Simulador 0,0001743 MMBtu/Gal
1303,764 Btu/Pies
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001584 MMBtu/Gal
1184,832 Btu/Pies
Cubico
Punto de Rocio por HC 99,96 °F
DISENO CONTACTORA
4 0,8106
Densidad Gas 3,759 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,671149388 pie/seg
| Diametro 4,528754826 in
0,377396235 ft
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Tabla 3B. Deshidratacion TEG @100°F y 1000 Psia. Q= 0,4131 MMSCFD

Wc 958,9 mg/m3
Wc 59,8621714  lbs H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 lbs H20/MMSCF
Eficiencia 0,899769757
Punto de Rocio Macketta 27 °F
Punto de Rocio Corregido 17 °F
Std Gas Flow 0,4088 MMSCFD
Agua a Remover Wr 0,917452319 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacién Glicol 3 Gal TEG/IbH20
Flujo TEG 2,752356958 Gal TEG/hr
1,572775405 _bb/dia
Concentracion TEG 98,9 % Wt
Iniciales
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 °E
Contenido Agua Obtenido 58,92 mg/m3
3,678255437  |bs H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001746 MMBtu/Gal
1306,008  Btu/Pies Cdbico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001586 MMBtu/Gal
1186,328  Btu/Pies Cibico
Punto de Rocio por HC 100,1 °F
DISENO CONTACTORA
z 0,769
Densidad Gas 4,959 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,579005134 pie/seg
Diametro 4,249762326 in
B 0,354146861 ft
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Tabla 4B. Deshidratacion TEG @110°F y 600 Psia. Q= 0,4131 MMSCFD

We 1888 mg/m3
Wc 117,86399  lbs H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 Ibs H20/MMSCF
Eficiencia 0,94909387
Punto de Rocio Macketta 20 °F
Punto de Rocio Corregido 10 °F
Std Gas Flow 0,4109 MMSCFD
Agua a Remover Wr 1,91520472 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacién Glicol 3  GalTEG/IbH20
Flujo TEG 5,74561416 Gal TEG/hr
3,28320809 _bb/dia
Concentracion TEG 99,4 % Wt
Iniciales
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 °E
Contenido Agua Obtenido 124,2 mg/m3
7,7535527  |bs H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001765 MMBtu/Gal
1320,22  Btu/Pies Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001604 MMBtu/Gal
1199,792  Btu/Pies Cubico
Punto de Rocio por HC 109,8 °F
DISENO CONTACTORA
z 0,8601
Densidad Gas 2,643 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,80712379 pie/seg
Diametro 3,81645114 in
B 0,3180376 ft
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Tabla 5B. Deshidratacion TEG @110°F y 800 Psia. Q= 0,4131 MMSCFD

We 1500  mg/m3
We 93,64194086 lbs
H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 Ibs
H20/MMSCF
Eficiencia 0,935926147
Punto de Rocio Macketta 25 °F
Punto de Rocio Corregido 15 °F
Std Gas Flow 0,4105 MMSCFD
Agua a Remover Wr 1,499042364  lbs H20/Hr
Tasa de Circulacion Glicol 3 Gal
TEG/IbH20
Flujo TEG 4,497127091 Gal TEG/hr
2,569786909 bb/dia
Concentracion TEG 99,3 % Wt
Iniciales
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 °F
Contenido Agua Obtenido 95,98 mg/m3
5,991835656 lbs
H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001761  MMBtu/Gal
B 1317,228  Btu/Pies
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001601 MMBtu/Gal
B 1197,548  Btu/Pies
Cubico
Punto de Rocio por HC 110 °F
DISENO CONTACTORA
4 0,8183
Densidad Gas 3,696 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,677167516 pie/seg
| Diametro 4,062113315 in
0,338509443 ft
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Tabla 6B. Deshidratacion TEG @110°F y 1000 Psia. Q= 0,4131 MMSCFD

Wc 1272 mg/m3
Wc 79,40836585 Ibs H20/MMSCE
Contenido de Agua Requerido 6 lbs H20/MMSCF
Eficiencia 0,924441211
Punto de Rocio Macketta 28 °F
Punto de Rocio Corregido 18 °F
Std Gas Flow 0,4106 MMSCFD
Agua a Remover Wr 1,255894792 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacién Glicol 3 Gal TEG/IbH20
Flujo TEG 3,767684377 Gal TEG/hr
2,152962501 _bb/dia
Concentracion TEG 99,1 % Wt
Iniciales
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 °F
Contenido Agua Obtenido 80,26 mg/m3
il 5010468116  lbs H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001762 MMBtu/Gal
1317,976 Btu/Pies Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001602 MMBtu/Gal
1198,296 Btu/Pies Cubico
Punto de Rocio por HC 110,1 °F
DISENO CONTACTORA
z 0,7793
Densidad Gas 4,853 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,585771817 pie/seg
Diametro 4,262700405 in
- 0,355225034 ft
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Tabla 7B. Deshidratacion TEG @100°F y 600 Psia. Q= 4 MMSCFD

Wc 1414 mg/m3
We 88,27313625  |bs H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido Ibs H2O0/MMSCF
Eficiencia 0,932029151
Punto de Rocio Macketta 20 °F
Punto de Rocio Corregido 10 °F
Std Gas Flow 4,019 MMSCFD
Agua a Remover Wr 13,77732228 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacién Glicol 3 Gal TEG/IbH20
Flujo TEG 41,33196683 Gal TEG/hr
23,61826676 bb/dia
Concentracion TEG 99,2 % Wt
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 °F
Contenido Agua Obtenido 90,05 mg/m3
5,62163785 Ibs H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001753 MMBtu/Gal
1311,244 Btu/Pies Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001594 MMBtu/Gal
1192,312 Btu/Pies Cubico
Punto de Rocio por HC 99,82 °F
DISENO CONTACTORA
z 0,8531
Densidad Gas 2,694 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,799144309 pie/seg
Diametro 15,42261366 in
B 1,285217805 ft
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Tabla 8B. Deshidratacion TEG @100°F y 800 Psia. Q= 4 MMSCFD

Wc 1127 mg/m3
Wc 70,35631157 lbs H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 Ibs H20/MMSCF
Eficiencia 0,914719805
Punto de Rocio Macketta 25 °F
Punto de Rocio Corregido 15 °F
Std Gas Flow 4,009 MMSCFD
Agua a Remover Wr 10,75018555 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacién Glicol 3 Gal TEG/IbH20
Flujo TEG 32,25055664 Gal TEG/hr
18,42888951 bb/dia
Concentracion TEG 99 % Wt
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 ’F
Contenido Agua Obtenido 70,23 mg/m3
4,384315671 Ibs H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior 0,0001744 MMBtu/Gal
Obt.Simulador 1304,512  Btu/Pies Cibico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001585 MMBtu/Gal
Simulador 1185,58 Btu/Pies Cubico
Punto de Rocio por HC 99,96 °E
DISENO CONTACTORA
z 0,8103
Densidad Gas 3,761 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,670960769 pie/seg
Diametro 14,18843928 in
B 1,18236994 ft
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Tabla 9B.Deshidratacion TEG @100°F y 1000 Psia. Q= 4 MMSCFD

Wc 958,9 mg/m3
Wc 59,8621714 |bs H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 |bs H20/MMSCF
Eficiencia 0,899769757
Punto de Rocio Macketta 27 °F
Punto de Rocio Corregido 17 °F
Std Gas Flow 4,008 MMSCFD
Agua a Remover Wr 8,994982623 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacién Glicol 3  GalTEG/IbH20
Flujo TEG 26,98494787 Gal TEG/hr
15,41997021 _bb/dia
Concentracion TEG 98,9 % Wt
P Reboiler 15 sia
T Rehervidor 400 °F
Contenido Agua Obtenido 59,08 mg/m3
3,688243911 lbs H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001745 MMBtu/Gal
1305,26  Btu/Pies Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001586 MMBtu/Gal
1186,328  Btu/Pies Cubico
Punto de Rocio por HC 99,16 °E
DISENO CONTACTORA
z 0,7693
Densidad Gas 4,955 lbs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,579256631 pie/seg
Diametro 13,30648816 in
B 1,108874013 fit
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Tabla 10B. Deshidratacion TEG @110°F y 600 Psia. Q= 4 MMSCFD

Wc mg/m3
Wc 117,8639896 lbs H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 Ibs H20/MMSCF
Eficiencia 0,949093866
Punto de Rocio Macketta 20 °F
Punto de Rocio Corregido 10 °F
Std Gas Flow 4,038 MMSCFD
Agua a Remover Wr 18,82111624 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacion Glicol 3 Gal TEG/IbH20
Flujo TEG 56,46334873 Gal TEG/hr
32,26477071 _bb/dia
Concentracion TEG % Wt
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 ’F
Contenido Agua Obtenido 124 mg/m3
Ibs H20/MMSCF
TEG Regenerado %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,000177 MMBtu/Gal
1323,96 Btu/Pies Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001609 MMBtu/Gal
1203,532 Btu/Pies Cubico
Punto de Rocio por HC 109,8 ’F
DISENO CONTACTORA
Z 0,8592 Ibs/pie3
Densidad Gas 2,653 lbs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 lbs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,805541306 pie/seg
Diametro 15,45247305 in
B 1,287706087 ft
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Tabla 11B. Deshidratacion TEG @110°F y 800 Psia. Q= 4 MMSCFD

Wc 1500 mg/m3

Wc 93,6419409 lbs H20/MMSCF

Contenido de Agua Requerido 6 Ibs H20/MMSCF

Eficiencia 0,93592615

Punto de Rocio Macketta 25 °F

Punto de Rocio Corregido 15 °F

Std Gas Flow 4,027 MMSCFD

Agua a Remover Wr 14,7055873 Ibs H20/Hr

Tasa de Circulacion Glicol 3 Gal TEG/IbH20

Flujo TEG 44,116762 Gal TEG/hr

25,2095783 _bb/dia

Concentracion TEG 99 % Wt

P Reboiler 15 psia

T Rehervidor 400 il

Contenido Agua Obtenido 96,22 mg/m3

6,00681837 lbs H20/MMSCF

TEG Regenerado 99,03 %Wt

Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001761 MMBtu/Gal
1317,228 Btu/Pies Cubico

Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001601 MMBtu/Gal
1197,548 Btu/Pies Cubico

Punto de Rocio por HC 110 il

DISENO CONTACTORA

z 0,8184

Densidad Gas 3,695 Ibs/pie3

Espaciamiento 24 in

K 0,16

Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3

Velocidad Permisible Gas 0,67726426 pie/seg

Diametro 14,2244928 in
1,1853744 ft
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Tabla 12B. Deshidratacion TEG @110°F y 1000 Psia. Q= 4 MMSCFD

Wc 1272 mg/m3
Wc 79,4083659 Ibs H20/MMSCF
Contenido de Agua Requerido 6 Ibs H20/MMSCF
Eficiencia 0,92444121
Punto de Rocio Macketta 27 i
Punto de Rocio Corregido 17 °E
Std Gas Flow 4,029 MMSCFD
Agua a Remover Wr 12,3234294 Ibs H20/Hr
Tasa de Circulacion Glicol 3 Gal TEG/IbH20
Flujo TEG 36,9702883 Gal TEG/hr
21,125879 _bb/dia
Concentracion TEG 99,2 % Wt
P Reboiler 15 psia
T Rehervidor 400 °F
Contenido Agua Obtenido 80,32 mg/m3
5,01421379 Ibs H20/MMSCF
TEG Regenerado 99,03 %Wt
Poder Calorifico Superior Obt.Simulador 0,0001762 MMBtu/Gal
1317,976 Btu/Pies Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. Simulador 0,0001602 MMBtu/Gal
1198,296 Btu/Pies Cubico
Punto de Rocio por HC 110,1 ’F
DISENO CONTACTORA
y4 0,7793
Densidad Gas 4,853 Ibs/pie3
Espaciamiento 24 in
K 0,16
Densidad liquido 69,9 Ibs/pie3
Velocidad Permisible Gas 0,58577182 pie/seg
Diametro 13,35285 in
1,1127375 ft
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ANEXO C. Resultados Simulacion
Refrigeracion Mecanica Corriente
Gas CEC Deshidratada



Tabla 1C.Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeracién Mecénica Q=0,4131

MMSCFD

de Comp.

Contenido de Agua E. 90,08 90,08 90,08 mg/m3
5,623510689 5,623510689 5,623510689 Ibs
H20/MMSCF
T 105,5 105,5 105,5 il
P 595 595 595 Psia
Qg 0,408 0,408 0,408  MMSCFD
T Gas Enfriado 45,3800000 32,34  23,8100000 °F
T de Formacién de Hidratos 24,4300000 24,4300000  24,4300000 °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001596 0,000156 0,0001537 MMBTU/Gal
1193,8080000 1166,880 1149,6760 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001447 0,0001413 0,0001392 MMBTU/Gal
1082,356 1056,924 1041,216 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC Antes 45,0000000 32 23,5000000 °F
de Comp.
LGN 20,6800000 26,34 30,1000000 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 92,26 91,99 90,91 mg/m3
5,759603643 5,742748093 5,675325896 Ibs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 573,0000000 573,0000000 573,0000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 75,54 75,54 75,54 °F
Flujo Masico de Refrigerante 352,4 432,4 491,1 lbs/hr
Punto de Rocio por HC luego 41,27 25,38 14,55 °F
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Tabla 2C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecénica Q=0,4131

MMSCEFD.

Contenido de Agua E. 70,09 70,09 mg/m3
4,375575757 4,375575757 lbs
H20/MMSCF
T 103,9 103,9 °F
P 795 795 Psia
Qg 0,4077 0,4077 MMSCFD
T Gas Enfriado 45,0700000 28,02 °F
Temperatura Formacién Hidratos 24,1100000 24,11 °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001581 0,0001534 MMBTU/Gal
1182,5880000 1147,4320000 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001433 0,000139 MMBTU/Gal
1071,884 1039,72 BTU/ Pie
Cibico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45,0000000 28 °E
LGN 25,0500000 33,46 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 71,33 70,44 mg/m3
4,452986428 4,397425543 Ibs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 773,0000000 773,0000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 73,95 73,95 °F
Flujo Mésico de Refrigerante 364,2 471,3 lbs/hr
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 36,59 16,23 °F
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Tabla 3C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecénica Q=0,4131

MMSCFD

Contenido de Agua E. 58,92 58,92 mg/m3
3,678255437 3,678255437 lbs
H20/MMSCF
T 103 103 °F
P 995 995 Psia
Qg 0,4082 0,4082 MMSCFD
T Gas Enfriado 43,7400000 28,78 °F
Temperatura Formacion Hidratos 23,5900000 23,5900000
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001575 0,0001534  MMBTU/Gal
1178,1000000 1147,4320 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001427 0,000139 MMBTU/Gal
1067,396 1039,72 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45,0000000 31 °F
LGN 29,9000000 38,35 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 59,43 58,54 mg/m3
3,710093697 3,654532812 lbs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 973,0000000 973,0000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 72,97 72,97 °F
Flujo Masico de Refrigerante 373,7 467,5 Ibs/hr
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Tabla 4C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecénica Q=0,4131

MMSCFD

Contenido de Agua E. 124,2 124,2 124,2 mg/m3
7,7535527 7,753552704 7,753552704 lbs
H20/MMSCF
T 117,6 117,6 117,6 °F
P 595 595 595 Psia
Qg 0,4098 0,4098 0,4098 MMSCFD
T Gas Enfriado °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001589 0,0001548 0,0001535 MMBTU/Gal
1188,572 1157,904 1148,180 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001441 0,0001403 0,000139 MMBTU/Gal
1077,868 1049,444 1039,72 BTU/ Pie
Cdbico
Punto de Rocio por HC Antes 45,0000000 30 27,01 °F
de Comp.
LGN 23,6800000 30,07 32,33 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 127,1 124,7 118,8 mg/m3
7,93459379 7,784766684 7,416441716 lbs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 573,0000000 573,0000000 573,0000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 87,61 87,61 87,61 °F
Flujo Masico de Refrigerante 396,9 495,5 533,6 Ibs/hr
Punto de Rocio por HC luego 40,32 21,86 15,16
de Comp.
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Tabla 5C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecénica Q=0,4131

MMSCFD

Contenido de Agua E. 95,98 95,98 mg/m3
5,991835656 5,991835656  lbs H20/MMSCF
T 115,6 115,6 ’F
P 795 795 Psia
Qg 0,4097 0,4097 MMSCFD
T Gas Enfriado °F
Temperatura Formacion Hidratos °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001574 0,0001536 MMBTU/Gal
1177,352 1148,928  BTU/Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001426 0,0001391 MMBTU/Gal
1066,648 1040,468  BTU/Pie Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45,0000000 31 °F
LGN 28,3300000 35,06 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 97,48 95,56 mg/m3
6,085477597 5,965615913  lbs H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 773,0000000 773,0000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 85,62 85,62 °F
Flujo Masico de Refrigerante 408,4 500,6 Ibs/hr

Punto de Rocio por HC luego de Comp.

’F

133




Tabla 6C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeracidon Mecénica Q=0,4131

MMSCFD

Contenido de Agua E. 80,26 80,26 mg/m3
5,010468116 5,010468116 Ibs
H20/MMSCF
T 114,2 114,2 °F
P 995 995 Psia
Qg 0,4098 0,4098 MMSCFD
T Gas Enfriado °F
Temperatura Formacion Hidratos °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001566 0,0001537 MMBTU/Gal
1171,368 1149,676 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001419 0,0001392 MMBTU/Gal
1061,412 1041,216 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45,0000000 34,6 °F
LGN 33,3500000 39,41 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 80,62 79,2 mg/m3
5,032942182 4,944294478 Ibs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 973,0000000 973,0000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 84,19 84,19 °F
Flujo Masico de Refrigerante 418 490,9 Ibs/hr
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 23,18 °F
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Tabla 7C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecénica
Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 90,05 90,05 90,05 mg/m3
5,62163785 5,62163785 5,62163785 lbs
H20/MMSCF
T 105,5 105,5 105,5 °F
P 595 595 595 Psia
Qg 4,012 4,012 4,012 MMSCFD
T Gas Enfriado 45,3400000 24,29 32,3 °F
Temperatura Formacion Hidratos 24,4600000 24,4600000 24,4600000
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001595 0,0001537 0,0001558 MMBTU/Gal
1193,0600000 1149,676 1165,384 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001446 0,0001392 0,0001412 MMBTU/Gal
1081,608 1041,216 1056,176 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de 45,0000000 24 32 °F
Comp.
LGN 213,9000000 304,8 270 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 92,36 91,08 92,07 mg/m3
5,765846439 5,685938649 5,74774233 Ibs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 575,0000000 575,000000 575,000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 75,5 75,5 75,5 °F
Qg Salida 3,695 3,548 3,605 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de 41,3 15,13 25,34 °F
Comp.
Flujo Masico de Refrigerante 483,1 665,2 591,2 lbs/hr
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Tabla 8C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecénica
Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 70,23 70,23 mg/m3
4,384315671 4,384315671 lbs
H20/MMSCF
T 103,9 103,9 Psia
P 795 795 il
Qg 4,002 4,002 MMSCFD
T Gas Enfriado 45,07 29,02 °F
Temperatura Formacion Hidratos 24,15 24,15
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001581 0,0001537 MMBTU/Gal
1182,588 1149,676 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001433 0,0001392 MMBTU/Gal
1071,884 1041,216 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 29 °F
LGN 247,2 325 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 71,49 70,7 mg/m3
4,462974902 4,413656813 lbs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 773,000000 773,000000 Psia
T Salida Antes de Comp. 73,9 73,9 °F
Qg Salida 3,615 3,483 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 36,61 17,48 °F
Flujo Masico de Refrigerante lbs/hr
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Tabla 9C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecénica
Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 59,08 59,08 mg/m3
3,688243911 3,68824391 Ibs H20/MMSCF
T 103 103 Psia
P 995 995 ’F
Qg 4,002 4,002 MMSCFD
T Gas Enfriado 44,81 29,25 °F
Temperatura Formacion Hidratos 23,64 23,64
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001577 0,0001536 MMBTU/Gal
1179,596 1148,928 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,000143 0,0001391 MMBTU/Gal
1069,64 1040,468 BTU/ Pie Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 29,5 °F
LGN 286,1 371,9 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 59,62 58,74 mg/m3
3,72195501  3,6670184 Ibs H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 973,00000 973,00000 Psia
T Salida Antes de Comp. 73 73 °F
Qg Salida 3,534 3,38 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 37,6 20,17 °F
Flujo Masico de Refrigerante 613,8 lbs/hr
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Tabla 10C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecéanica

Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 124 124 124 mg/m3
7,741067111 7,741067111 7,741067111 lbs
H20/MMSCF
T 117,6 117,6 117,6 Psia
P 595 595 595 °F
Qg 4,027 4,027 4,027 MMSCFD
T Gas Enfriado 45,32 26,59 34,29 °F
Temperatura Formacién Hidratos 29,9 29,9 29,9 °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001588 0,0001537 0,0001558 MMBTU/Gal
1187,824 1149,676 1165,384 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,000144 0,0001392 0,0001411 MMBTU/Gal
1077,12 1041,216 1055,428 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de 45 26,32 34 °F
Comp.
LGN 241 319,2 287 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 127 121,7 125 mg/m3
7,928350993 7,597482802 7,803495072 lbs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 575 575 575 Psia
T Salida Antes de Comp. 87,6 87,6 87,6 °F
Qg Salida 3,673 3,545 3,599 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de 40,27 17,05 26,79 °F
Comp.
Flujo Masico de Refrigerante 539,5 707,4 634,6 bbls/dia

138




Tabla 11C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeracién Mecéanica
Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 96,22 96,22 mg/m3
6,00681837 6,006818367 lbs H20/MMSCF

T 115,5 115,5 Psia

P 795 795 °F

Qg 4,019 4,019 MMSCFD

T Gas Enfriado 45,05 31,21 °F

Temperatura Formacién Hidratos 30,44 30,44 °F

Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001574 0,0001537 MMBTU/Gal

1177,352 1149,676 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001426 0,0001392 MMBTU/Gal
1066,648 1041,216 BTU/ Pie Cubico

Punto de Rocio por HC Antes de 45 31,2 °F

Comp.

LGN 277,6 342,6 bbls/dia

Contenido de Agua Salida 97,71 95,84 mg/m3
6,09983603 5,983095742 lbs H20/MMSCF

P Sal. Antes de Comp. 773 773 Psia

T Salida Antes de Comp. 85,5 85,5 °F

Qg Salida 3,588 3,477 MMSCFD

Punto de Rocio por HC luego de 35,91 19,43 °F

Comp.

Flujo Masico de Refrigerante 541,1 661,3 bbls/dia
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Tabla 12C. Corriente Deshidratada Sometida a Refrigeraciéon Mecéanica

Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 80,32 80,32 80,32
5,01421379 5,014213793 5,014213793

T 114,2 114,2 114,2
P 995 995 995
Qg 4,02 4,02 4,02
T Gas Enfriado 44,79 31,94 33,75
Temperatura Formacién Hidratos 29 29 29
Poder Calorifico Superior Obt. 0,000157 0,0001537 0,0001541
1174,36 1149,676 1152,668

Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001423 0,0001392 0,0001396
1064,404 1041,216 1044,208

Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 32,2 34
LGN 319,2 387,8 378
Contenido de Agua Salida 80,78 79,2 79,54
5,04293066 4,944294478 4,965519984

P Sal. Antes de Comp. 973  973,000000 973
T Salida Antes de Comp. 84,2 84,2 84,2
Qg Salida 3,501 3,378 3,396
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 37,5 23,19 25,23
Flujo Masico de Refrigerante 542,2 653,1 636,4
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ANEXO D. Resultados Simulacion
Refrigeracion Mecanica Corriente
de Gas CEC Directa



TABLA 1D. Refrigeracion Mecénica Directa Q=4 MMSCFD

Contenido de Agua E. 1414 mg/m3
88,27313625  lbs H20/MMSCF
T 100 ’F
P 600 Psia
Qg 4,02 MMSCFD
Liquidos Salida Compresion 86,81 bbls/dia
Temperatura Formacion Hidratos 57,7 °F
T Gas Enfriado 45,33 °E
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001594 MMBTU/Gal
1192,312 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001445 MMBTU/Gal
1080,86 BTU/ Pie Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F
LGN 216,4 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 234,7 mg/m3
14,65184235 Ibs H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 580 Psia
T Salida Antes de Comp. 70 °F
Qg Salida MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de Comp. °F
Flujo Masico de Refrigerante Ibs/hr
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TABLA 2D. Refrigeracion Mecénica Directa Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 1127 mg/m3
70,35631157 Ibs H20/MMSCF
T 100 ’F
P 800 Psia
Qg 4,009 MMSCFD
Liquidos Salida Compresion 97,77 bbls/dia
Temperatura Formaciéon Hidratos 61,31 °F
T Gas Enfriado 45,05 °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,000158 MMBTU/Gal
1181,84 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001433 MMBTU/Gal
1071,884 BTU/ Pie Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F
LGN 249,4 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 188,4 mg/m3
11,76142777 Ibs H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 780 Psia
T Salida Antes de Comp. 70 °F
Qg Salida 3,614 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de Comp. °F
Flujo Masico de Refrigerante Ibs/hr
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TABLA 3D. Refrigeracion Mecénica Directa Q=4MMSCFD

Contenido de Agua E. 958,9 mg/m3
59,8621714 Ibs H20/MMSCE
T 100 °F
P 1000 Psia
Qg 4,008 MMSCFD
Liquidos Salida Compresion 95,55 bbls/dia
Temperatura Formacion Hidratos 63,93 °F
T Gas Enfriado 44,81 °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001577 MMBTU/Gal
1179,596 BTU/ Pie Cudbico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,000143 MMBTU/Gal
1069,64 BTU/ Pie Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F
LGN 287,5 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 162,4 mg/m3
10,1383008 Ibs H2O0/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 980 Psia
T Salida Antes de Comp. 70 °F
Qg Salida 3,533 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 37,48 °F
Flujo Masico de Refrigerante 3648 Ibs/hr
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TABLA 4D. Refrigeracion Mecanica Directa Q=0,4131 MMSCFD

Contenido de Agua E. 1414 mg/m3
88,27313625  lbs H20/MMSCF

T 100 ’F

P 600 Psia

Qg 0,4088 MMSCFD

Liquidos Salida Compresién 44 bbls/dia

Temperatura Formacion Hidratos 57,71 °F

T Gas Enfriado 45,54 ’F

Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001596 MMBTU/Gal

1193,808  BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001447 MMBTU/Gal
1082,356  BTU/ Pie Cubico

Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F

LGN 20,86 bbls/dia

Contenido de Agua Salida 236,8 mg/m3
14,78294106 |bs H20/MMSCF

P Sal. Antes de Comp. 578 Psia

T Salida Antes de Comp. 70 °F

Qg Salida 0,3774 MMSCFD

Punto de Rocio por HC luego de Comp. 41,26 °F

Flujo Masico de Refrigerante 360,7 Ibs/hr
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TABLA 5D. Refrigeracion Mecanica Directa Q=0,4131 MMSCFD

Contenido de Agua E. 1127 mg/m3
70,35631157 Ibs H20/MMSCF

T 100 ’F

P 800 Psia

Qg 0,4084 MMSCFD

Liquidos Salida Compresion 43,72 bbls/dia

Temperatura Formacion Hidratos 61,31 °F

T Gas Enfriado 45,54 °F

Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001581 MMBTU/Gal

1182,588 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001433 MMBTU/Gal
1071,884 BTU/ Pie Cubico

Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F

LGN 25,23 bbls/dia

Contenido de Agua Salida 188,8 mg/m3
11,78639896 Ibs H20/MMSCF

P Sal. Antes de Comp. 578 Psia

T Salida Antes de Comp. 70 °F

Qg Salida 0,3685 MMSCFD

Punto de Rocio por HC luego de Comp. 36,58 °F

Flujo Masico de Refrigerante 370,4 Ibs/hr
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TABLA 6D. Refrigeracion Mecanica Directa Q=0,4131 MMSCFD

Contenido de Agua E. 958,9 mg/m3
59,8621714 Ibs H20/MMSCF
T 100 °F
P 1000 Psia
Qg 0,4088 MMSCFD
Liquidos Salida Compresion 33,99 bbls/dia
Temperatura Formacion Hidratos 63,92 °F
T Gas Enfriado 43,64 °F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001574 MMBTU/Gal
1177,352 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001427 MMBTU/Gal
1067,396 BTU/ Pie Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F
LGN 30,11 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 155,7 mg/m3
9,720033462 Ibs H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 978 Psia
T Salida Antes de Comp. 70 °F
Qg Salida 0,3685 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 36,44 °F
Flujo Masico de Refrigerante 378,8 Ibs/hr
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TABLA 7D. Refrigeracion Mecanica Directa Q=0,4131 MMSCFD

Contenido de Agua E. 1888 mg/m3
117,8639896 Ibs H20/MMSCF
T 110 ’F
P 600 Psia
Qg 0,4109 MMSCFD
Liquidos Salida Compresion 36,89 bbls/dia
Temperatura Formacion Hidratos 57,57 °F
T Gas Enfriado 45,51 ’F
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001589 MMBTU/Gal
1188,572 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,000144 MMBTU/Gal
1077,12 BTU/ Pie Cubico
Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F
LGN 23,91 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 236,5 mg/m3
14,76421268 Ibs H20/MMSCF
P Sal. Antes de Comp. 578 Psia
T Salida Antes de Comp. 80 °F
Qg Salida 0,375 MMSCFD
Punto de Rocio por HC luego de Comp. 40,3 °F
Flujo Masico de Refrigerante 407,9 Ibs/hr
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TABLA 8D. Refrigeracion Mecanica Directa Q=0,4131 MMSCFD

Contenido de Agua E. 1500 mg/m3
93,64194086 Ibs H20/MMSCF

T 110 °F

P 800 Psia

Qg 0,4105 MMSCFD

Liquidos Salida Compresion 35,55 bbls/dia

Temperatura Formacion Hidratos 61,15 °F

T Gas Enfriado 45,07 °F

Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001574 MMBTU/Gal

1177,352 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001426 MMBTU/Gal
1066,648 BTU/ Pie Cubico

Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F

LGN 28,56 bbls/dia

Contenido de Agua Salida 188,7 mg/m3
11,78015616 Ibs H20/MMSCF

P Sal. Antes de Comp. 778 Psia

T Salida Antes de Comp. 80 °F

Qg Salida 0,3685 MMSCFD

Punto de Rocio por HC luego de Comp. 35,91 °F

Flujo Masico de Refrigerante 416,5 Ibs/hr
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TABLA 9D. Refrigeracion Mecanica Directa Q=0,4131 MMSCFD

Contenido de Agua E. 1272 mg/m3
79,40836585 Ibs H20/MMSCF

T 110 F

P 1000 Psia

Qg 0,4106 MMSCFD

Liquidos Salida Compresion 22,86 bbls/dia

Temperatura Formacion Hidratos 63,76 °F

T Gas Enfriado 43,22 ’F

Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001566 MMBTU/Gal

1171,368 BTU/ Pie Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001419 MMBTU/Gal
1061,412 BTU/ Pie Cubico

Punto de Rocio por HC Antes de Comp. 45 °F

LGN 33,6 bbls/dia

Contenido de Agua Salida 153,4 mg/m3
9,576449152 Ibs H20/MMSCF

P Sal. Antes de Comp. 978 Psia

T Salida Antes de Comp. 80 °F

Qg Salida 0,3553 MMSCFD

Punto de Rocio por HC luego de Comp. 35,62 °F

Flujo Masico de Refrigerante 424.,5 Ibs/hr
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ANEXO E. Resultados Simulacidon

Joule Thomson Configuracidn
Sencilla Corriente de Gas CEC

Directa



TABLA 1E. Joule Thomson @100°F y 1000 Psia. Q=0,4131 MMSCFD

Unidades

CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua antes 958,9 958,9 958,9 mg/m3
de la valvula 59,8621714  59,8621714  59,8621714  |bs H20/MMSCF
Temp antes de la valvula 90 90 90 °F
Presion antes de la 990 990 990 Psia
Valvula
Qg antes de la Vélvula 0,4088 0,4088 0,4088 MMSCFD
Temp después de la 77,68 71,96 65,58 °F
valvula
Presién después de la 742,5 643,5 5445 Psia
valvula
Poder Calorifico Superior 0,0001681 0,0001673 0,0001667 MMBTU/Gal
Obt. Antes de la 1257,3880000  1251,4040 1246,9160000  BTU/ Pie Cibico
compresién
Poder Calorifico Inferior 0,0001526 0,0001518 0,0001513 MMBTU/Gal
Obt. Antes de [a 1141,448 1135464 1131,724  BTU/ Pie Cibico
compresion
Punto de Rocio por HC 77,5000000 71,6400000 65,1000000 °F
LGN 9,1010000 9,9310000 10,3500000 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 602,4 557,5 513,6 mg/m3

37,60660345 34,80358802  32,06300055  lbs H20/MMSCF
P Sal. Antes de la 732,5000000 633,5000000 534,5000000 Psia
compresion
T Sal. Antes de la 93,39 88,35 82,63 °F
compresion
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TABLA 2E. Joule Thomson @100°F y 1200 Psia.Q=0,4131 MMSCFD

Unidades
CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua 851,3 851,3 851,3 mg/m3
antes de la valvula 53,14492284  53,14492284  53,14492284 Ibs
H20/MMSCF
Temp antes de la 90 90 90 il
valvula
Presién antes de la 1190 1190 1190 Psia
Valvula
Qg antes de la 0,4092 0,4092 0,4092 MMSCFD
Valvula
Temp despues de la 76,92 70,85 64,11 °F
valvula
Presion despues de 892,5 773,5 654,5 Psia
la valvula
Poder Calorifico 0,0001688 0,0001654 0,0001644  MMBTU/Gal
Superior Obt. Antes 1762 6240000 1237,1920000 1229,7120000 BTU/ Pie Clbico
de la compresion
Poder Calorifico 0,0001514 0,0001501 0,0001492  MMBTU/Gal
Inferior Obt. Antes 1132,472 1122,748 1116,016 BTU/ Pie Cibico
de la compresion
Punto de Rocio por 76,9200000 70,7300000 63,8300000 °F
HC
LGN 9,5700000 13,9300000 14,7500000 bbls/dia
Contenido de Agua 515,5 468,5 423 mg/m3
Salida 32,18161368  29,24749953  26,40702732 lbs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de la 882,5000000  763,5000000 644,5000000 Psia
compresion
T Sal. Antes de la 92,17 86,98 81,09 °E
compresion
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TABLA 3E. Joule Thomson @100°F y 1400 Psia.Q=0,4131 MMSCFD

Unidades
CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua 778,3 778,3 778,3 mg/m3
antes de la vélvula 48,58768172 4858768172  48,58768172 lbs
H20/MMSCF
Temp antes de la 90 90 90 ’E
valvula
Presion antes de la 1390 1390 1390 Psia
Valvula
Qg antes de la Vélvula 0,4106 0,4106 0,4106 MMSCFD
Temp despues de la 76,29 69,91 62,84 °F
valvula
Presién despues de la 1043 903,5 764,5 Psia
valvula
Poder Calorifico 0,0001660 0,0001640 0,0001625 MMBTU/Gal
Superior Obt. Antes  “1547 6300000 1226,7200000 1215,5000000 BTU/ Pie
de la compresion Cubico
Poder Calorifico 0,0001506 0,0001488 0,0001474  MMBTU/Gal
Inferior Obt. Antes de 1126,488 1113,024 1102,552  BTU/Pie
la compresion Clbico
Punto de Rocio por 76,4500000 69,9500000 62,7200000 °F
HC
LGN 9,5700000 18,8800000  20,0500000 bbls/dia
Contenido de Agua 456,4 407,8 361,3 mg/m3
Salida 28,49212121 25,45812232  22,55522216 Ibs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de la 1033,0000000  893,5000000  754,5000000 Psia
compresion
T Sal. Antes de la 91,09 85,79 79,75 °F
compresion
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TABLA 4E. Joule Thomson @110°F y 1000 Psia.Q=0,4131 MMSCFD

Unidades
CAIDA DE 25% 35% 45%
PRESION
Contenido de Agua 1272 1272 958,9 mg/m3
antes de la vdlvula 79,40836585 79,40836585 59,8621714  lbs H20/MMSCF
Temp antes de la 92 90 90 °F
valvula
Presién antes de la 990 990 990 Psia
Valvula
Qg antes de la 0,4106 0,4106 0,4106 MMSCFD
Valvula
Temp despues de la 79,78 72,09 65,58 °F
valvula
Presi6n despues de 742,5 643,5 544,5 Psia
la valvula
Poder Calorifico 0,0001676 0,0001662 0,0001657 MMBTU/Gal
Superior Obt. Antes 4753 6480000  1243,1760000  1239,4360000  BTU/ Pie Cubico
de la compresion
Poder Calorifico 0,0001522 0,0001509 0,0001504 MMBTU/Gal
Inferior Obt. Antes 1138,456 1128,732 1124,992  BTU/ Pie Cubico
de la compresion
Punto de Rocio por 79,6000000 71,8000000 65,3200000 °E
HC
LGN 11,7800000 13,2700000 13,5000000 bbls/dia
Contenido de Agua 644,3 560,1 517,1 mg/m3
Salida 40,222335  34,96590072  32,28149841 lbs H20/MMSCF
P Sal. Antes de la 732,5000000 633,5000000 534,5000000 Psia
compresion
T Sal. Antes de la 109,6 107 101,9 °F
compresion
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TABLA 5E. Joule Thomson @110°F y 1200 Psia. Q=0,4131 MMSCFD

Unidades
CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua 1126 1126 1126 mg/m3
antes de la vlvula 70,29388361  70,29388361  70,29388361 Ibs
H20/MMSCF
Temp antes de la 90 90 90 °F
valvula
Presion antes de la 1190 1190 1190 Psia
Valvula
Qg antes de la Valvula 0,411 0,411 0,411 MMSCFD
Temp despues de la 77,02 70,99 64,29 °F
valvula
Presion despues de la 892,5 773,5 654,5 Psia
valvula
Poder Calorifico 0,0001658 0,0001645 0,0001636  MMBTU/Gal
superior Obt. Antesde  ~45,0,1840000 1230,4600000 1223,7280000  BIU/Pie
la compresion Cubico
Poder Calorifico Inferior 0,0001505 0,0001493 0,0001484  MMBTU/Gal
Obt. Antes de la 1125,74 1116,764 1110,032  BTU/Pie
compresion Cubico
Punto de Rocio por HC 77,0300000 70,8700000 64,0300000 °F
LGN 16,1500000  17,2500000  17,8300000 bbls/dia
Contenido de Agua 517,1 470,6 425,7 mg/m3
Salida 32,28149841 29,37859825  26,57558282 Ibs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de la 882,5000000 763,5000000  644,5000000 Psia
compresion
T Sal. Antes de la 109,7 105,4 100,3 °F
compresion
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TABLA 6E.Joule Thomson @110°F y 1400 Psia. Q=0,4131 MMSCFD

Unidades
CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua 1025 1025 1025 mg/m3
antesdelavalvula 63 98865959  63,98865059  63,98865950  lbs H20/MMSCF
Temp antes de la 90 90 90 °F
valvula
Presién antes de la 1390 1390 1390 Psia
Valvula
Qg antes de la 0,412 0,412 0,412 MMSCFD
Valvula
Temp despues de la 76,38 70,05 63,01 °F
valvula
Presién despues de 1043 903,5 764,5 Psia
la valvula
Poder Calorifico 0,0001650 0,0001632 0,0001617 MMBTU/Gal
Superior Obt. Antes 4534 2000000 1220,7360000 1209,5160000  BTU/ Pie Cibico
de la compresion
Poder Calorifico 0,0001498 0,0001480 0,0001467 MMBTU/Gal
Inferior Obt. Antes 1120,504 1107,04 1097,316  BTU/ Pie Cubico
de la compresion
Punto de Rocio por 76,5700000 70,1000000 62,9200000 °F
HC
LGN 20,3300000 21,9400000 22,8300000 bbls/dia
Contenido de Agua 457,8 409,6 363,5 mg/m3
Salida 28,57952035  25,57049265  22,69256367 lbs H20/MMSCF
P Sal. Antes de la 1033,0000000  893,5000000 754,5000000 Psia
compresion
T Sal. Antes de la 108,3 104 98,94 °F
compresion
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TABLA 7E. Joule Thomson @100°F y 1000 Psia. Q=4 MMSCFD

CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua antes de la 958,9 958,9 958,9 mg/m3
valvula
59,8621714  59,8621714  59,8621714 lbs
H20/MMSCF
Temp antes de la valvula 90 90 90 °F
Presién antes de la Valvula 990 990 990 Psia
Qg antes de la Valvula 4,008 4,008 4,008 MMSCFD
Temp despues de la valvula 77,68 71,95 65,57 °F
Presion despues de la valvula 742,5 643,5 544,5 Psia
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001681 0,0001672 0,0001666 MMBTU/Gal
Antes de la compresion -
1257,388 1250,656 1246,168 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001526 0,0001518 0,0001512 MMBTU/Gal
Antes de la compresién -
1141,448 1135,464 1130,976 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC 77,49 71,64 65,1 °F
LGN 88,74 96,86 101 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 602,3 557,4 513,4 mg/m3
37,60036066 34,79734523 32,05051496 Ibs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de la compresion 732,5 633,5 534,5 Psia
T Sal. Antes de la compresion 93,35 88,31 82,59 °F
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TABLA 8E.Joule Thomson @100°F y 1200 Psia. Q=4 MMSCFD

CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua antes de la 851,3 851,3 851,3 mg/m3
valvula
53,14492284 53,14492284 53,14492284 lbs
H20/MMSCF
Temp antes de la valvula 90 90 90 °F
Presidon antes de la Valvula 1190 1190 1190 Psia
Qg antes de la Valvula 4,015 4,015 4,015 MMSCEFD
Temp despues de la vélvula 76,92 70,85 64,11 °F
Presion despues de la valvula 892,5 773,5 654,5 Psia
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001668 0,0001655 0,0001644 MMBTU/Gal
Antes de la compresidon -
1247,664 1237,94 1229,712 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001514 0,0001502 0,0001492 MMBTU/Gal
Antes de la compresion
: 1132,472 1123,496 1116,016 BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC 76,92 70,75 63,84 °F
LGN 123,2 136,9 145,1 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 515,6 468,7 423,1 mg/m3
32,18785647 29,25998512 26,41327012 lbs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de la compresion 882,5000000 763,5000000 644,5000000 Psia
T Sal. Antes de la compresién 92,17 86,98 81,09 °F
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TABLA 9E. Joule Thomson @100°F y 1400 Psia. Q=4 MMSCFD

CAIDA DE PRESION 25% 35% 45%
Contenido de Agua antes de la 778,3 778,3 778,3 mg/m3
valvula
48,58768172 48,58768172 48,58768172 lbs
H20/MMSCF
Temp antes de la valvula 90 90 90 °F
Presion antes de la Valvula 1390 1390 1390 Psia
Qg antes de la Vélvula 4,026 4,026 4,026 MMSCFD
Temp después de la valvula 76,28 69,9 62,82 °F
Presién después de la valvula 1043 903,5 764,5 Psia
Poder Calorifico Superior Obt. 0,0001659 0,000164 0,0001624 MMBTU/Gal
Antes de la compresion -
1240,932 1226,72 1214,752 BTU/ Pie
Cubico
Poder Calorifico Inferior Obt. 0,0001506 0,0001488 0,0001474 MMBTU/Gal
Antes de la compresion -
BTU/ Pie
Cubico
Punto de Rocio por HC 76,44 69,94 62,7 °F
LGN 184,5 196 bbls/dia
Contenido de Agua Salida 456,2 407,6 361,1 mg/m3
28,47963561 25,44563673 22,54273656 lbs
H20/MMSCF
P Sal. Antes de la compresién 1033,0000000 893,5 754,5 Psia
T Sal. Antes de la compresidn 91,06 85,75 79,71 °F
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ANEXO F. Calculos Inhibicidon

Hidratos.



TABLA 1F. Inhibicién Hidratos Configuracion Joule Thomson Adicional

P Psia 1000
T °F 100
Wi mg/m3 959
wi lbsH20/MMSCF  59,86841419
wf IbsH20/MMSCF 6
MW 62
k 2335
Qg MMSCFD 4,008
Tgas Refrigerada °F 20,64
TFH ° 64
d °F 43,36
Xr 0,535167977
Wr Ib/dia 215,9046041
Ib/dia 436,296293

mi Ib/hr 18,17901221
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TABLA 2F. Inhibicién Hidratos Refrigeracion Mecanica

P Psia 400
T °F 100
Wc mg/m3 1999
wi IbsH20/MMSCF  124,793493
wf IbsH20/MMSCF 6
MwW 62
k 2335
Qg MMSCFD 4,043
Tgas °F 13,7
Refrigerada
TFH °F 52,28
d °F 38,58
Xr 0,50602501
Wr Ib/dia 480,282093
mi Ib/dia 826,719158
Ib/hr 34,4466316
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TABLA 3F. Inhibicién Hidratos Refrigeracion Mecanica

P Psia 600
T °F 100
Wc 1127
wi IbsH20/MMSCF  70,3563116
wf IbsH20/MMSCF 6
Mw 62
k 2335
Qg MMSCFD 4,007
Tgas Refrigerada °F 22,28
TFH °F 61,32
d °F 39,04
Xr 0,50898753
Wr Ib/dia 257,87574
mi Ib/dia 451,030615
Ib/hr 18,7929423
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TABLA 4F. Inhibicién Hidratos Refrigeracion Mecanica

P Psia 1000
T °F 100
Wc 958,9
wi lbsH20/MMSCF  59,8621714
wf IbsH20/MMSCF 6
MW 62
k 2335
Qg MMSCFD 4,008
Tgas °F 29,76
Refrigerada
TFH °F 63,93
d °F 34,17
Xr 0,47569798
Wr Ib/dia 215,879583
mi Ib/dia 316,660019
lb/hr 13,1941674
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