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Resumen

La deshidratacién del gas natural es un paso fundamental en su procesamiento, dando valor al producto final y evitando
serios problemas durante su manejo. Entre los diversos métodos de deshidratacion destaca la deshidratacion quimica em-
pleando glicoles. En el presente trabajo se ejecutd la simulacién del proceso de deshidratacién del gas natural en un caso
base en PROII/ PROVISION evaluando los balances de materia y energia de las columnas de absorcion y de regeneracién
del glicol, se realizaron analisis de sensibilidad para determinar el efecto ejercido por la tasa de circulacion del glicol, la
temperatura y presion del gas de entrada sobre el contenido de agua en la corriente de gas seco, verificAndose que su valor
estuviera en los limites establecidos por normativas internacionales. La convergencia de los balances de materia y energia
alcanzada fue adecuada lograndose un cierre preciso, se cumplié que el gas seco sea menor o igual a 7 Ib H,O/MMscf pa-
ra su disposicion en gasoductos o procesamiento. Se encontrd que para una recuperacion del 94,5% molar de H,0, en la
torre de absorcion, del gas natural himedo, las condiciones de operacién de la torre deben ser mayores de 500 psia y 90
°F, la relacién (L/G) de operacion dependera del nimero de etapas de la torre, para este caso se tienen seis etapas teéri-
cas.
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Abstract

The dehydration of natural gas is a fundamental step in its processing, giving value to the end product and avoiding serious
problems during their handling. The various methods of dehydration include chemical dehydration using glycols. In the
present work the simulation of the natural gas dehydration process was implemented in a base case in PROII/PROVISION
evaluating the material and energy balances of the glycol absorption and regeneration columns, sensitivity analyses were
carried out to determine the effect exerted by the rate of circulation of glycol, the temperature and pressure of the inlet gas
on the water content in the dry gas stream, verified that its value was within the limits established by international norms.
The convergence of the balance sheets of matter and energy reached was adequate in achieving a close precise, was ful-
filled that the dry gas is less than or equal to 7 Ib H,O/MMscf for disposal in pipelines or processing. It was found that for a
recovery of 94.5% molar of H,O, in the tower of absorption, of natural gas wet, the conditions of operation of the tower
must be greater than 500 psia and 90°F, the relationship (L/G) of operation depends on the number of stages of the tower,
for this case there are six stages theoretical.
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1 Introduccion

El ser humano se ha adaptado al uso del gas natural
como una de las fuentes principales de energia. Con la baja
produccion de petroleo en el pais, el gas natural como com-
bustible fosil alterno cobra progresivamente importancia.
En Ecuador la mayor parte de la produccion de gas natural
se emplea como combustible en plantas de generacion de
energia eléctrica y un porcentaje menor (10%) se licta para
ser empleado en el sector industrial, especialmente en la
industria de la ceramica como fuente de energia. Pero antes
de usar el gas natural por los consumidores finales, se debe
procesar o tratar en varias etapas. La etapa de deshidrata-
cion del gas es la eliminacién de vapor de agua que es aso-
ciado con el gas natural. Este proceso es una de las opera-
ciones mas importantes en el procesamiento y
acondicionamiento del gas natural (Mohammad 2009).

La explotacion del gas natural a menudo se acompafia
de una gran cantidad de produccién de vapor de agua, que
comUnmente se encuentra cerca de las condiciones de satu-
raciéon (Rahimpour y col., 2013).

El gas natural contiene diversas impurezas: agua, dio-
xido de carbono, sulfuro de hidrégeno, nitrégeno, sulfuro
de carbonilo, disulfuro de carbono, mercaptanos y oxigeno,
siendo el agua un contaminante que ademas de restarle va-
lor agregado al gas natural acarrea serios problemas opera-
cionales en areas como: distribucidn, transporte del gas y
equipos usados en el procesamiento del gas. Siendo el prin-
cipal problema la formacién de hidratos que impiden una
normal circulacién del gas a través de tuberias usadas para
su transporte (ObaniJesu 2009).

Al proceso de remocion del vapor de agua de una co-
rriente gaseosa con la finalidad de disminuir la temperatura
de punto de rocio se llama proceso de deshidratacion del
gas (Kohl y col., 1985). Ha existido una variedad de méto-
dos para la produccién de un gas seco de alta calidad con el
contenido de agua menos posible.

Entre los diferentes métodos disponibles para la deshi-
dratacion de gas natural, los mas comunes son la deshidra-
tacién por desecante liquido (absorcion) y la deshidratacién
por desecante sélido (adsorcion) (GPSA 2004). Entre estos
procesos de deshidratacion del gas, la absorcion es el mas
atractivo desde el punto de vista econémico y ha sido usa-
do en una escala industrial por afios; es la técnica méas co-
muUnmente empleada, en donde el vapor de agua presente en
la corriente gaseosa queda absorbido en el solvente liquido
(Hubbard y col., 2000). Los glicoles son los méas amplia-
mente usado tanto como liquidos de absorcion como aque-
llos que por sus propiedades puedan mostrar criterios de
aplicaciones comerciales. Varios glicoles han sido encon-
trados adecuado para la aplicacion comercial. Las compa-
fifas que producen y procesan gas natural tipicamente utili-
zan uno de los tres glicoles para la deshidratacion tales
como, etilenglicol (EG), dietilenglicol (DEG), v trietilen-
glicol (TEG) (Bahadori y col., 2008). Todos los tipos de
glicoles son regenerados y aprovechados como parte de un

ciclo continuo de deshidratacion. Sin embargo, la eleccion
de la deshidratacion, control de hidrato, y la proteccién con-
tra la corrosién deberian ser evaluadas desde las perspecti-
vas econdmicas y medioambientales (Stewart y col., 2011).

En las Gltimas décadas recientes, se han realizados ex-
tensos estudios en el area de proceso de deshidratacion del
gas natural.

Partho R y Ruhul M (2011) llevaron a cabo una simu-
lacion de la planta de procesamiento de gas Bakhrabad (en
Sylhet) usando el simulador de proceso ASPEN-HYSYS.
La simulacién en estado estacionario utiliza datos de planta
tanto de disefio como de propiedades fisicoquimicas. Los
resultados se comparan con los equipos de la planta y se
optimiza las condiciones de funcionamiento que maximizan
la ganancia global para el proceso con reduccién de pérdida
y modificacién de los equipos presente en la planta.

Abdulrahman R y Sebastine | (2013) realizaron la si-
mulacién y optimizacién del proceso de deshidratacion de
gas natural: caso de estudio del campo Khurmala en la re-
gion Kurdistan Iraqui. El proceso fue simulado por el pro-
grama Aspen HYSYS V. 7.3. Los resultados indican que el
proceso de simulacién tuvo éxito en reducir el contenido de
agua por debajo de 0,1ppm. Ademas, el trabajo de simula-
cion logra la optimizacion del proceso usando varios tipos
de desecante por ejemplo, TEG y DEG y por consiguiente,
estudian la relacion entre el tipo de absorbentes y su veloci-
dad de circulacién con pérdidas de hidrocarburos en la torre
del regenerador de glicol.

Luego, Khosravanipour M y col. (2009) realizaron un
estudio experimental y tedrico sobre el equilibrio is6bara de
fase de la mezcla agua-TEG. Los datos experimentales es-
taban correlacionados por modelos tales como NRTL,
UNIQUAC, y de Van Laar. Analizando los resultados ob-
viamente se demostré que la volatilidad del agua en la mez-
claagua-TEG y la pureza del TEG regenerado estan absolu-
tamente bajo la influencia del compuesto de tolueno (que es
el agente deshidratante).

El presente trabajo tiene como proposito realizar la si-
mulacién del proceso de deshidratacion de gas natural de la
planta de Bajo Alto — EI Oro, Ecuador usando la deshidra-
tacién con trietilenglicol y estableciendo como requeri-
miento minimo un contenido final de agua en la corriente
de gas seco menor a 7 IbH,O/MMscf de gas seco (Kohl y
col., 1985), adicionalmente se ejecutaran andlisis de sensi-
bilidad para diferentes variables que se manejan durante el
proceso, usando Proll/PROVISION.

2 Metodologia

El disefio y la simulacion de la planta de deshidrata-
cion del gas natural en este trabajo logran los objetivos
deseados. La herramienta computacional utilizada fue Pro
I1/Provision, se realiz6 en estado estacionario y se desarro-
116 un andlisis de sensibilidad de las variables operaciona-
les.
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2.1 Descripcion del proceso

El gas himedo primero entra en un separador (1) que
permite remover el contenido de agua libre y sélido. Las
condiciones de operacion de la corriente de entrada son,
temperatura 90°F, presion 500 psig y todos los componen-
tes del gas natural en fraccién molar, después de reducir el
contenido de liquido en el separador. La corriente gaseosa
que sale del separador se seca en la columna contactora (2)
que representa una columna de absorcion. En esta columna
se pone en contacto con una solucién acuosa de TEG de-
nominada TEG pobre en contra corriente con el gas hime-
do; por la parte del fondo sale una solucién acuosa de TEG
0 TEG rica y por el tope de la columna sale el gas seco con
la especificacién menor o igual a 7 IbH,O/MMscfd. La to-
rre de absorcidn trabaja a una alta presion. La TEG rica pa-
sa por una valvula reguladora que tumba la presién y va a
un intercambiador de calor (3) para calentar la mezcla agua-
TEG y luego va a un separador (4) donde se separa la frac-
cién de gas y el liquido se envia a la regeneradora. Esta
mezcla entra a la unidad regeneradora (5) donde se concen-
tra la TEG por el fondo y por el tope sale el vapor de agua
retenido. La temperatura del fondo de la columna regenera-
dora no debe exceder de 208 °C para evitar la descomposi-
cién de TEG. La TEG concentrada o TEG pobre se recircu-
la a la unidad contactora. Antes de enviarla a la columna se
repone la cantidad TEG pérdida se bombea a la presién de
la columna y se acondiciona a la temperatura de entrada a la
contactora (Martinez 1995).

En la Figura 1 se muestra el diagrama de flujo de una
unidad de deshidratacion de glicol.
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Figura 1. Diagrama de flujo del Proceso de Deshidratacion de gas
natural.

2.2 Simulacion

La planta de deshidratacion de gas natural se simul6
usando el software Proll/Provision.

La herramienta computacional Proll/Provision se ha
utilizado a nivel industrial para evaluar y disefiar equipos de

proceso quimicos. En la Figura 2 se muestra un diagrama
de la unidad de deshidratacion simulada.
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DE GAS NATURAL
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Figura 2. Diagrama de flujo de la Unidad de Deshidratacion de gas
natural en Proll/Provision.

La alimentacion de gas natural usada en la simulacion
se muestra en la Tabla 1 y en la Tabla 2 se muestra las con-
diciones operacionales.

Tabla 1. Composicion del gas natural

Fraccion
Componentes molar
C1 (Metano) 0,9753
C2 (Etano) 0,0010
C3 (Propano) 0,0100
Co, 0,0020
N, 0,0100
H,0 0,0018

Tabla 2. Condiciones Operacionales

Propiedad Valor Unidad
Flujo 40 MMscfd
Presion 500 psia
Temperatura 90 oF

Para obtener los valores de la solucién acuosa de TEG
se utilizé el procedimiento usado en la GPSA 2004. En la
Tabla 3 se muestra los valores.

Tabla 3. Condicion dela solucién acuosa TEG.

Propiedad Valor Unidad
Flujo 2104 Ib/h
Presion 600 psia
Temperatura 90 oF
Compuesto % m/m

TEG 98,00

H,0O 2,00

2.3 Analisis de sensibilidad

El analisis de sensibilidad se realiz6 solamente en la
columna de absorcién y se evalla los pardmetros que se
muestran en la Tabla 4 para estudiar e identificar las varia-
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bles claves del proceso de deshidratacion

En la Figura 3 se muestra el procedimiento para reali-
zar el analisis de sensibilidad en PROII/Provision para la
columna de absorcion.

Gas Seco

Pgas Vs Ib H20/MMscf gas seco
Tglicol Vs. Ib H20/MMscf gas seco

gal TEG vs |b H20/MMscf

Columna de
Absorcién

Gas Natural

Figura 3. Procedimiento para realizar el analisis de sensibilidad en
PROII/Provision

Tabla 4. Variacion de los parametros

Parametro Desde Hasta
Platos en el absorbedor 4 10
Concentracion de TEG pobre, % 98 99
peso
Circulacién, gal TEG/Ib H,0O 1 3
Temperatura, °F 80 100
Presion, psia 400 1000
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Figura 4. Resultados del balance de materia y energia

Para el regenerador se logra obtener una composicion
molar de tope de 98,07% de H,O y 0,663 % de TEG.
Por el fondo se logra concentrar a 98,63 % molar TEG
y 1,37 % molar H,0.

La pérdida de TEG por el tope de la columna absorbe-
dora y regeneradora se compensa con la corriente de
TEG fresco.

El diagrama de flujo de la planta de deshidratacion de
gas natural con una solucién acuosa del 98 % TEG refleja
el desempefio de las corrientes y equipos sujeto a todo tipo
de restricciones.

Los resultados mostrados en la Tabla 5 corresponde la
resolucion de los balances de materia y de energia en estado
estacionario.

A partir de este balance de materia y energia se presen-
ta un analisis de las operaciones unitarias presente en este
diagrama de flujo como son:

La columna de absorcion.

La columna de regeneracion.

Tabla 5. Balance de materia y energia.

3 Resultados Corriente S1 S11 S5 S17
Comp GN GNSECO GLICOL VAPOR
3.1 Balance de materia y energia C1 3400,22  9,91E-8 3400,06  0,0433
C2 3,47 2,19E-9 3,47 2,25E-4
A continuacion se presentan los resultados del balance g?é ) 249'29 iggg? 249’29 ;g;gg
de materia y energia para el proceso de deshidratacion del ’ el ’ posnl
. , N2 34,69 2,44E-10 34,69 2,91E-4
gas natural usando TEG. Para este estudio se evallia el caso 5, 625 0666 0357 3544
base de Deshidratacion del gas natural usando TEG. TEG 0.0 6.952 6.67E-4  2.34E-4
En la Figura 4 se muestra en forma resumida los valo-  FLUJOTOTAL
res mas importantes de la simulacion usando la solucion  (Lbmol/h) 3486.27 1,62 348021 360
acuosa de TEG. TEMP (°F) 80 90 81,67 217,65
. PRES (PSIA) 600 600 596 14,7
En la Tabla 5 se presenta los resultados por corriente  gNTALPIA
del balance de materia y energia. Los puntos a destacar son  (umBTUH) ~ >°7 0,0924 5,07 0,0745

los siguientes:
En el absorbedor se redujo el contenido de H,O de
0,0972% molar a 0,0026% molar, es decir, de 90 Ib
H,O/ MMscf a 0,97 Ib H,O/MMscf. Esto corresponde
a un 97,34% de recuperacion de H,O. Con respecto, a
la relacién molar de agua / mol TEG fue de 0,423 en
el fondo de la columna.

Al observar el diagrama de flujo Figura 4 no esta ce-
rrado el reciclo ya que, es frecuente que esta planta de pro-
ceso contiene corrientes de recirculacion, de que la resolu-
cion debe hacerse de modo iterativo. Esto hace necesario
emplear un blogue de convergencia en PRO Il/Provision.
Por esta circunstancia se procedio dejar la planta lazo abier-
to y comparar la corriente S11 y la corriente S13 que repre-
senta la corriente de reciclo del proceso. Mas adelante se
hace una explicacidn de este caso.

Revista Ciencia e Ingenieria. Vol. 40, No. 3, agosto-noviembre, 2019



Simulacion del proceso de deshidratacion de gas....

277

3.2 Tasa de circulacion de solucién acuosa de glicol pobre

Como se mostrd en la Figura 4, el sistema de deshidra-
tacién de gas natural se simulo en lazo abierto. Las corrien-
tes S13 y S11 deberian ser iguales, ya que estas representan
el reciclo de glicol pobre que va hacia el absorbedor. En la
Tabla 6 se muestra los resultados obtenidos. Se puede apre-
ciar que el flujo mésico esta por encima de un 20% del va-
lor supuesto, mientras que la temperatura y presion no
muestra variacion. Otro hecho que es de resaltar es la com-
posicion molar de ambas corriente el glicol pobre de reciclo
(S11) presenta mayor pureza de TEG con respecto a la co-
rriente S13.

Tabla 6. Convergencia de la tasa de recirculacién de solucién acuosa
de glicol pobre.

3.4 Columna de absorcion

La Tabla 8 muestra los resultados del cierre del balan-
ce de materia y energia de la columna de absorcién. Como
puede verse el cierre del balance de materia y energia es
satisfactorio.

Tabla 8. Cierre del balance de materia y energia de la columna absorcién

Tipo Fase De A Fracc  Flujo Calor
Plato  Plato  Liqg Ibmol/h MMBtu/h
Alim S4 LIQ 1 1 11,78 0,1529
Alim  S3 VAP 6 0 4720,57 6,7519
Prod S5 VAP 1 4715,57 6,7577
Prod S6 LIQ 6 16,78 0,1480
Balance molar total (Alim-Prod) 5,507E-14
Balance energia total (Hent — Hsal) -9,107E-4

S13 S11
Glicol Pobre Glicol Pobre
Reciclo
Temperature °F 90 90
Pressure PSIA 600 600
Vapor Frac 0 0
Mole Flow Ibmol/hr 7,63 8,08
Mass Flow Ib/hr 1000 1200,76
Enthalpy BTU/Ibmol 11355,95 13119,39
Flujo Molar Fracc | Flujo Molar Fracc
Ibmol/h Molar Ibmol/h Molar
Cco2 0 0 0 0
N2 0 0 0 0
H20 1,11 0,1454 0,10 0,0127
TEG 6,52 0,8546 7,98 0,9873
C1 0 0 0 0
C2 0 0 0 0
C3 0 0 0 0

3.3 Carga calorifica y de trabajo en el proceso de deshi-
dratacién

La planta de deshidratacion de gas natural requiere de
fuentes de energia y trabajo para desarrollar un adecuado
funcionamiento operacional. Las fuentes son el intercam-
biador de calor glicol rico/glicol pobre, el condensador, el
rehervidor, el enfriador y la bomba. La Tabla 7 muestra los
resultados de las cargas calorificas y del trabajo.

Tabla 7. Calor y Trabajo en los equipos de la unidad de deshidratacion.

Calor(E3) Calor Calor Calor(E4)
Glicol R/P Cond. Reher.  Enfria.
QCALC -
MMBtu/hr 0,1058 0,0088 0,1996 0,0444
Ti °F 114 107,92 340 161
Tf °F 289 98,40 398 80
Trabajo
Bomba
POWER hp 1,05

En el proceso de absorcién sélo el H,O cambia de fa-
se, es decir, el soluto en fase gas pasa a la fase liquida. La
tabla 9 muestra las fracciones de recuperacion de los com-
ponentes en el tope y fondo de la columna. Se puede obser-
var que existe un cambio, en la corriente S6 del fondo de la
columna, se aprecia que el soluto H,O se concentra en un
95,25%. Pero a su vez, existe un arrastre apreciable de la
solucidén acuosa de glicol por el tope y de igual forma existe
un arrastre de hidrocarburos leves por el fondo de la co-
lumna. Por lo tanto, el contenido de agua en el gas seco
cumple con la especificacion (< 7 Ib H,O/MMscf) y se lo-
gra una recuperacion de 4,749% H,O que es equivalente a 3
Ib H,O/MMscf.

Tabla 9. Fraccién de recuperacién en la columna de absorcion

Productos

Corriente S5 S6

Tipo Tope Fondo

No. Plato 1 6
Comp.
C1 99,993 0,007
c2 99,982 0,018
C3 99,959 0,041
Cco2 99,907 0,093
N2 99,994 0,006
H20 4,749 95,251
TEG 0,017 99,983

Los perfiles de la columna contactora representan los
cambios que sucede internamente dentro de la columna de
absorcién y representa el equilibrio de etapa por etapa.

En la Figura 5 muestra el perfil de temperatura en fun-
cién del nimero de etapas de la columna de absorcion. La
etapa 1 representa el tope de la columna mientras que, la
etapa 6 representa el fondo de la columna es decir, el tope
la salida del gas seco y por fondo el glicol rico. Se observa
que la temperatura aumenta hacia el tope de la columna; la
causa es el calor de absorcion desprendido por el paso del
soluto de la fase gas (H,O) a la fase liquida. El calor des-
prendido aumenta el calor sensible de la corriente liquida
que recibe por la interface la mayor parte del calor absorbi-
do. La temperatura permanece constante a lo largo de la co-
lumna y tiene un valor de 91,8 °F, esto se debe a que el
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contenido de agua en el gas natural es muy diluido.
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Figura 5. Perfil de temperatura.

En la figura 6 se muestra el perfil de presion en fun-
cién del nimero de etapas de la columna de absorcién. Se
observa que es en forma lineal y aumenta a medida que se
aleja del tope de la columna. Esta columna presenta una
caida de presion de 4 psi
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Figura 6. Perfil de Presion

La variacién de los caudales de vapor y liquido dentro
de la columna se muestra en la Figura 7. Se observa que
estos flujos representan un flujo constante, esto se debe a
que el proceso de absorcién del soluto H,O hace incremen-
tar el flujo de liquido. Las curvas de vapor y liquido son de
forma S observdndose mayor absorcion en los platos del
fondo.

El caudal de vapor gue entra por el fondo de columna
disminuye mientras que el caudal de liquido que entra por
el tope aumenta. En consecuencia, esta disminucion en la
fase vapor se debe a que el soluto (H,O) se transfiere al
caudal de liquido en forma unidireccional. Por lo tanto, el
gas seco sale a una concentracion baja de H,O mientras
que, el glicol rico sale con una alta concentracién de H,O.

La separacion en una columna de absorcion depende
de la razon L/V se pueden esperar considerables cambios en
los caudales sin variar mucho L/V y, por tanto, la separa-
cién de etapa a etapa. En la Figura 8 se muestra la relacién
L/V en funcién del ndmero de etapas. Como puede obser-
varse esta relacion es menor de 1 (L/V < 1) y se mantiene
constante en casi toda las etapas.
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Figura 7. Perfil del flujo molar liquido y vapor

Esta variacion de L/V de 0,026 es constate a lo largo
de la columna en un 90% en total; por consiguiente, es tipi-
co en procesos de absorcion este comportamiento donde el
soluto presenta una baja concentracion o estad muy diluida.
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Figura 8. Perfil del flujo molar liquido y vapor

En la Figura 9 se muestra el perfil de composiciéon mo-
lar del H,O en fase vapor. Se observa que la absorcion del
H,O es muy rapida en el fondo de la columna. La concen-
tracion de H,O que sale por el tope de la columna estd por
debajo de 7 IbH,O/MMscf.

En la Figura 9 se muestra la composicién molar de los
hidrocarburos en funcién de los nimeros de etapas. Las
cantidades de metano y etano absorbidas en el liquido, aun-
que pequefia, se observa que su composicion molar en fase
vapor es constante.

Con respecto a la fase liquida, la Figura 10 muestra la
absorcién del soluto (H,0) en la fase liquida en funcién del
nimero de etapas de la columna. Se observa que la absor-
cioén de H,O es réapida en el fondo de la columna, es decir la
cantidad de agua aumenta en el fondo. El glicol rico atrapa
la mayor cantidad de agua ya que, la razén 2 gal TEG/Ib
H,O es satisfactoria para lograr su objetivo de separacion.
La concentracion de H,O en el glicol rico es de 33,28 %
molar.
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Figura 10. Composicion molar en fase Liquida.
3.5 Columna de regeneracion

En la Tabla 10 se muestra la convergencia del balance
de materia y energia. La ultima fila representa la diferencia
relativa la cual nos indica una convergencia excelente para
esta operacién unitaria.

Tabla 10. Cierre del balance de materia y energia de la columna regenera-

dora

Tipo Fase De A Fracc  Flujo Calor

Plato  Plato  Lig Ibmol/h MMBtu/h
Alim  S15 L+V 2 093 10,72 0,2041
Prod S17 VAP 1 4,40 0,1070
Prod S20 LIQ 3 6,32 0,2993
Balance molar total (Alim-Prod) 0,00
Balance energia total (Hent — Hsal) 9,058E-8

Tabla 11. Porcentaje de recuperacion en la columna regeneradora

Productos

Corriente S17 S20

Tipo Tope Fondo

No. Plato 1 6
Comp.
C1 100 0,0
Cc2 99,99 0,0
C3 99,998 0,002
CO2 99,998 0,002
N2 100 0,0
H20 98,95 1,049
TEG 3,834 96,166

Las fracciones de recuperacion representa la distribu-
cion de los componentes en el tope y fondo de la columna
regeneradora. La Tabla 11 muestra los valores de las frac-
ciones de recuperacion tope y fondo de la columna. La re-
cuperacion de H,O por el tope es de 98,95% y de TEG es
de 3,834%.

Por el fondo se recupera el glicol TEG vy esta corriente
representara el glicol pobre que se recircula a la columna de
absorcion los porcentajes molares de recuperacion son
96,1% TEG vy 1,049% H,0.

La columna regeneradora presenta también los perfiles
de temperatura, de composicion molar para el vapor y li-
quido del H,0 y TEG y ademas los flujos molares de liqui-
do y vapor. La Figura 11 muestra en una forma resumida
los perfiles de la columna en funcién del nimero de etapas.
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Figura 11. Perfiles de la columna Regeneradora

La Figura 11 muestra el perfil de temperatura en fun-
cién de los nimeros de etapas. Se observa que la temperatu-
ra de fondo o rehervidor tiene un valor de 400°F. Este valor
esta en el limite del valor de la temperatura permisible, ya
que valores mas altos indica degradacién del glicol.

La Figura 11 muestra el flujo molar de vapor y liquido
dentro de la columna de destilacién. Se puede observar que
larelacion L/V en el plato de alimentacion es de 2,245.

En la Figura 12 representa las composiciones en masa
del liquido y vapor para el H,O y TEG. Se observa que el
H,O se concentra rdpidamente en el tope de la columna,
mientras que por el fondo se concentra el glicol. La regene-
radora logra obtener una concentracion del 99,92% en peso
de TEG, el cual es una concentracion muy adecuada para el
proceso de deshidratacion.

3.6 Analisis de sensibilidad

En esta seccion se analiz6 el comportamiento de la si-
mulacion de la columna de absorcion para separar el agua
frente a cambios en las variables criticas del proceso, tales
como: Numero de platos en el absorbedor, Concentracion
de TEG pobre, Circulacion de TEG, Temperatura entrada
del gas natural, y presién de entrada del gas natural.
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Figura 12. Perfiles de la columna regeneradora.

3.6.1 Efecto del numero de etapas del absorbedor sobre
el contenido de agua en el gas seco a dos concentraciones
de TEG

En las figuras 12 y 13 se muestra el efecto del numero
de etapas sobre el contenido de agua en el gas seco usando
98 % en peso de TEG y 99% en peso de TEG en funcion de
la variacion de la relacion mésica TEG/GAS alimentado a
una presion de 500 psia.

0,340 4

99% peso TEG
0320

o
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»
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Figura 13. Efecto del nimero de etapas sobre el contenido de agua en el
gas seco usando 99 % en peso TEG

En la Figura 13 se muestra los resultados al aumentar
la concentracion de TEG de 98% en peso a 99% en peso.
Cuando el nimero de etapas es minimo (N=4) y maximo
(N=10) el contenido de agua presente en el gas seco dismi-
nuye y cumple la especificacion de menor igual a 7
IbH,O/MMscf. Por consiguiente, se tomd un nimero de
etapas de N=6 para la simulaciones siguientes.

3.6.2 Efecto de la presién de entrada del gas natural

La relacion calculada de IbH,O/MMscf a la entrada del
gas natural para cada presion estudiada se muestra en la
Tabla 12. Se observa que a medida que aumenta la presién
el contenido de agua disminuye a una temperatura constan-
te.

Tabla 12 Contenido de agua en el gas natural de entrada

W(lbH,0/MMscf)

98% peso TEG
8,600
o
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Figura 12. Efecto del nimero de etapas sobre el contenido de agua en el
gas seco usando 98 % en peso TEG

Cuando se utiliza un nimero de etapas minimo N=4, el
contenido de agua en el gas seco disminuye a medida que
aumenta el flujo mésico de TEG pobre, pero no se alcanza
la especificacion de menor o igual a 7 IbH,O/MMscf de gas
seco. Si se aumenta el nimero de etapas mayor de 4 se ob-
serva que el contenido de agua presente en el gas seco per-
manece constante a medida que se va aumentando el flujo
de TEG pobre, esto es indicativo de que el solvente TEG
pobre se saturd y no absorbera mas agua proveniente del
gas humedo vy la especificacion no se logra, que sea menor
o igual a 7 IbH,O/MMscf. Por lo tanto, se recomienda una
concentracion mas alta de TEG.

P (psia)> 400 500 600 700
tCRY
80 72,71 57,63 48,70 42,92
85 86,63 67,76 56,92 50,12
90 103,22 79,67 66,53 58,51
95 12297 9368 71,77 68,32

Se puede decir que, se remueve menos agua si el gas
de entrada viene a presiones altas. La Figura 14 muestra el
efecto de la presién de entrada del gas natural en funcién de
contenido de agua presente en el gas seco a dos concentra-
ciones de TEG. A medida que aumenta la presién el conte-
nido de agua en el gas seco disminuye. Si se compara entre
las concentraciones de 98 y 99% de TEG, la concentracion
de 98% permite alcanzar la especificacion de 7
IbH,O/MMscf, mientras que, usar la concentracion de 99%
de TEG, se obtiene valores muy por debajo de la especifi-
cacion. Por lo tanto, para presiones mayores de 400 psia y
concentracion de TEG 99% seria el mejor caso para remo-
ver agua y cumplir la especificacion.
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Figura 14. Efecto de la Presion del gas natural a dos concentraciones de
TEG

Adicionalmente, a altas presiones se requieren diame-
tros de torre mas bajos, esto se debe a que se usa un menor
caudal, trayendo consigo una menor velocidad y por ultimo
un didmetro menor.

3.6.3 Efecto de la temperatura de entrada del gas

Segun los fundamentos teéricos, la temperatura de la
TEG pobre varia de la siguiente  manera:
Trec=T enentradat10.

Para el caso estudiado la temperatura minima de gas
de entrada al absorbedor es de 80 y la maxima de 100°F,
con la finalidad de alejarse de los puntos de hidratacion o
formacion de hielo. La temperatura minima y maxima para
el TEG pobre usando la ecuacion fue de 90 y 110°F, res-
pectivamente.

En las Figuras 15 y 16 se muestra el efecto de la tem-
peratura de entrada en funcion del contenido de agua en el
gas seco a dos concentraciones de TEG y manteniendo un
namero de etapas constante N=6.
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Figura 15. Efecto de la temperatura de entrada a 98% en peso TEG y N=6.

En la Figura 15, se observa que en el intervalo de tem-
peratura de 80-90°F se logra obtener la especificacion del
gas seco de salida para una concentracion de 98% en peso
de TEG. Mientras que, por encima de este intervalo de
temperatura el gas seco sale fuera de especificacion debido
a que el gas de entrada viene muy caliente, por lo cual no
permite una absorcion efectiva del TEG.
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Figura 16. Efecto de la temperatura de entrada a 99% en peso TEG y N=6.

En la Figura 16 se observa que en el intervalo de 90-
100°F se logra cumplir con la especificacion del gas de sa-
lida para una concentracion de TEG en peso del 99%. Por
lo tanto, se puede decir que este intervalo es el més satisfac-
torio para la absorcion del contenido de agua presente en el
gas natural a estas concentraciones de TEG estudiada.

3.6.4 Efecto de la circulacion de TEG

Este efecto es importante, ya que la variable mas facil
de ajuste en una columna de absorcién es aumentar o dis-
minuir el caudal de TEG (gal/h). La relacién gal/lbH,0O re-
presenta los galones de TEG usados para remover una can-
tidad de agua presente en el gas natural. El usar esta
variable se debe recordar lo siguiente:

El TEG es un alcohol utilizado para deshidratar el gas
natural por sus caracteristicas higroscopicas, formando
asociacion intermolecular con el agua.

El TEG ademés de absorber agua también absorbe me-
tano.

Se debe tener cuidado que, a mayor flujo de TEG que se
recircula en el proceso mayor cantidad de metano sera
absorbido. En este proceso se debe mantener un flujo de
TEG que sea 6ptimo para alcanzar una buena deshidra-
tacion.
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Figura 17. Efecto del gal TEG/Ib H,O en funcién LbH,O/MMscf de
gas seco a tres concentraciones en peso de TEG.

Teniendo presente lo anterior, la figura 17 representa
el contenido de agua en el gas seco (Ib H,O/MMscf) en
funcién de los galones TEG/Ib H,O a tres concentraciones
de TEG. Se observa que a medida que se aumenta el caudal
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volumétrico de TEG el contenido de agua en el gas seco
disminuye. A partir de 2 gal TEG/Ib H,O la remocién per-
manece constante. Al comparar el uso de diferentes concen-
traciones de TEG se observa que 98,5 y 99% en peso de
TEG cumple la especificacion del gas seco de salida, mien-
tras que usar una concentracion por encima del 99% se lo-
gra una mejor calidad del gas seco de salida del proceso de
deshidratacion.

12 4

10 - *
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600 psia 100F

=—4=—98,5 % peso TEG
——99% peso TEG

Ib H2O/h gas seco

99,9% peso TEG

gal TEG/Ib H20

Figura 18. Efecto del gal TEG/Ib H,O en funcién LbH,O/h de gas seco a
tres concentraciones en peso de TEG.

En la Figura 18 se presenta la variacion del flujo mési-
co de agua que sale por el tope de columna variando los ga-
lones TEG/Lb H,O a diferentes concentraciones de TEG.
Se observa que a partir de 2gal/lbH,0O el flujo mésico de
H,0 que sale por el tope permanece constante. Con respec-
to a la concentracion de TEG se obtiene que a medida que
aumenta la concentracion el caudal de agua que sale por el
tope también disminuye. La Figura 8 muestra el porcentaje
de remocidn de agua, observando que a la concentracién de
99,9% en peso de TEG se logra la mayor remocidn, seguida
de 99% en peso de TEG y por ultimo para 98,5% en peso
TEG. Igual que los otros gréficos a partir de 2 gal/lbH,O
permanece constante la remocion de agua.
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Figura 19. Efecto del gal TEG/Ib H,0 en funcién % molar de agua
recuperada a tres concentraciones en peso de TEG.

4 Conclusiones

Se realizd la simulacion del proceso de deshidratacion
del gas natural tanto, el proceso de absorcion como, el pro-
ceso de regeneracion del glicol.

Con el uso del software PRO Il/Provision, se disefio
una planta de deshidratacion de gas natural; las condiciones
del proceso y las composiciones se introdujeron y simula-
ron. Los resultados obtenidos muestran que el contenido de
agua en la corriente de gas natural seco puede reducirse al
limite de especificacién para el transporte por gasoductos.

Se utilizé como glicol la trietilenglicol (TEG), el cual
es un alcohol utilizado para deshidratar el gas natural por
sus caracteristicas higroscopicas, formando asociacion in-
termolecular con el agua.

El balance de materia y energia cerr¢ satisfactoria-
mente. Se cumplio que el gas seco sea menor o igual a 7 Ib
H,O/MMscf para su disposicién en gasoductos o procesa-
miento.

Se encontrd que para una recuperacion del 94,5% mo-
lar de H,0, en la torre de absorcién, del gas natural hime-
do, las condiciones de operacién de la torre deben ser ma-
yor de 500 psia y 90°F, la relacion (L/G) de operacion
dependera del nimero de etapas de la torre, para este caso
se tiene 6 etapas tedricas. Mientras que en el regenerador,
las condiciones de operacion deben ser de 14,7 psia y 215
°F en el tope de columna con una obtencién de 98,45 %
molar H,O y por el fondo se obtiene una concentracion mo-
lar de TEG de 91,66 % molar.

Se obtuvo en todos los casos la temperatura en el
rehervidor por debajo o igual a 400°F, la cual permite evitar
la degradacion del glicol.

La presion tiene una gran influencia en la absorcion de
agua, logrando una mejor remocidén de agua por encima de
400 psia y 2 gal/lb H,O a una concentracién de 98 % en pe-
so TEG.

La temperatura de entrada del gas natural himedo tie-
ne una gran influencia en la remocion de agua, logrando
establecerse un rango de temperatura 80-100°F como el in-
tervalo mas d6ptimo para lograr la especificacién del gas de
salida.

La tasa de circulacién de 2 gal/lb H,O representa el
valor méas éptimo para lograr una remocion representativa y
cumplir con la especificacion, por encima de este valor la
remocion permanece constante, por lo cual se hace innece-
sario su gasto.

El andlisis paramétrico permite identificar las varia-
bles que pueden ser manipuladas para conseguir un funcio-
namiento cuasi éptimo del proceso de deshidratacién usan-
do glicol. Para este caso se obtuvo el flujo minimo de la
solucidén acuosa de glicol (TEG) para las diferentes concen-
traciones estudiadas.
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