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GLOSARIO

ABSORBEDORA: torre o columna que proporciona el contacto entre el gas
natural a ser procesado y el liquido solvente.

ABSORCION: operacion en la cual uno o mas componentes en fase
gaseosa son transferidos al liquido solvente.

ACEITE DE ABSORCION: hidrocarburo liquido usado para absorber y
recuperar componentes del gas natural.

ACEITE POBRE: aceite de absorcién recuperado de la planta o aceite del
cual se han removido los compuestos absorbidos.

ACEITE RICO: aceite que sale por el fondo de una torre absorbedora. Este
producto es el aceite pobre mas los componentes absorbidos.

API (GRAVEDAD API): escala arbitraria para expresar la densidad relativa
de los productos liquidos del petrdleo. Esta escala se expresa en grados
API.

BUTANO COMERCIAL: Hidrocarburo liquido constituido principalmente por
butano y/o butileno.

BUTANO, NORMAL.: Contiene un minimo de 95% en volumen liquido de
normaltbutano. Quimicamente el normakbutano es un compuesto alifatico
de la serie de las parafinas, con la formula quimica C4H1p.

CONDENSADO: liguido formado por la condensacion de un gas;
especificamente, el hidrocarburo liquido separado del gas natural debido a
los cambios en la temperatura y presion cuando el gas del yacimiento es
enviado a los separadores de superficie.

CONDENSADO ESTABILIZADO: condensado que ha sido estabilizado a la
presion de vapor definitiva en un sistema de fraccionamiento.
DESBUTANIZADORA: torre fraccionadora disefiada para separar butano (y
compuestos de mayor volatilidad, si estdn presentes) de una mezcla de

hidrocarburos.



DEMETANIZADORA: torre fraccionadora disefiada para separar metano (y
compuestos de mayor volatilidad, si estan presentes) de una mezcla de
hidrocarburos.

DESPROPANIZADORA: torre fraccionadora disefiada para separar propano
(y coompuestos de mayor volatilidad, si estdn presentes) de una mezcla de
hidrocarburos.

DESHIDRATACION: proceso mediante el cual se retira el agua del gas o del
crudo.

DESPOJADORA: columna en la cual los componentes absorbidos son
despojados del aceite de absorcion. EIl término se aplica a columnas que
usan un medio de despojo, como vapor o gas.

DESTILACION: proceso de separar materiales por adicion de calor para
vaporizar los compuestos mas volatiles y de enfriar la porcion restante para
licuar una parte del vapor. Los materiales a separar deben tener diferentes
puntos de ebullicién y/o volatilidades relativas.

DESTILADORA (“STILL"): columna donde el producto absorbido se
recupera del aceite de absorcion. En plantas donde se utiliza aceite de
absorcion de bajo peso molecular, la destiladora es disefiada como una
columna de fraccionamiento. En plantas que usan aceite de absorcion de
alto peso molecular, la destiladora debe utilizar vapor u otros fluidos como
medio de despojo.

ESTABILIZADORA: columna de fraccionamiento disefiada para reducir la
presion de vapor de una corriente liquida.

FACTOR DE ABSORCION: factor que indica la tendencia de un componente
en fase gaseosa a ser transferido (o absorbido) al liquido solvente.

FONDOS: liquido o material residual que es retirado del fondo de una torre
fraccionadora o de un separador durante el procesamiento del gas.
FRACCIONAMIENTO: ver destilacion. Separacion de una mezcla de
hidrocarburos en productos individuales, basada en la diferencia entre los

puntos de ebullicion y/o volatilidades relativas.



GAS ASOCIADO: hidrocarburos gaseosos que se encuentran como gas libre
bajo las condiciones de presidn y temperatura del yacimiento.

GAS NATURAL: forma gaseosa del petrdleo. Compuesta principalmente por
mezcla de los gases hidrocarburos; el componente mas comun es el metano.
GAS RICO: gas alimento de una planta de procesamiento para recuperar
liquidos.

GASOLINA NATURAL: mezcla de hidrocarburos, principalmente pentanos y
mas pesados, extraidos del gas natural, la cual cumple con la presion de
vapor y otros requerimientos especificos.

GPL: gas licuado del petréleo. Compuesto predominantemente por propano
y butano, el cual se mantiene en fase liquida bajo presion.

GPM: 1. Término utilizado para describir la tasa de flujo de un fluido en
galones por minuto. 2. Galones por millén de pie cubico estandar, se refiere
al contenido, en el gas natural, de componentes recuperables como
productos liquidos.

HIDRATO: material solido resultante de la combinacion de hidrocarburos con
agua, bajo presion.

ISO-BUTANO: contiene un minimo de 95% en volumen liquido de iso-
butano. Quimicamente, es un hidrocarburo de la serie de las parafinas con la
formula C4Ho.

PLANTA CRIOGENICA: planta de procesamiento de gas que es capaz de
producir gas natural liquido, incluyendo etano, a temperaturas de operacion
muy bajas, generalmente por debajo de -50°F.

PLANTA DE PROCESAMIENTO DE GAS: planta en la cual se procesa el
gas natural para recuperar liquidos y algunas veces otras sustancias como
sulfuro.

PRESION ATMOSFERICA: presion ejercida sobre la superficie terrestre por
la atmoésfera. Una presion de 760 mmHg, 29.92 inHg, o 14.696 psia se usa
como estandar para algunos célculos.



PRESION CRITICA: presion de vapor de una sustancia a su temperatura
critica.

PRESION DE VAPOR: presion ejercida por la fase vapor que esta en
contacto con una fase liquido sobre las paredes de un recipiente.
PROCESAMIENTO DEL GAS: separacion de los componentes del gas
natural para tener productos vendibles y para tratar el gas residual para
alcanzar las especificaciones de venta.

PUNTO DE BURBUJA: temperatura a la cual se forma la primera burbuja de
vapor estable en el liquido, a una presién determinada.

PUNTO DE ROCIO: temperatura a cualquier temperatura dada o presion a
cualquier temperatura dada, a la cual el liguido comienza a condensar en un
gas.

RECICLO: retorno de una porcién de una corriente de proceso al punto
corriente arriba de donde fue removido para enriquecer el proceso de
recuperacion o de control.

RECUPERACION: porcentaje o fraccion de un componente dado en el
alimento de una planta que se recupera como producto de planta.

REFLUJO: porciéon de condensado de cima que regresa a la columna de
fraccionamiento para reforzar la pureza que se puede alcanzar en el producto
de tope.

RELACION DE REFLUJO: una manera de medir el volumen de reflujo.
Normalmente referida al alimento o al producto de tope.

RVP: presion de vapor Reid. Presion de vapor de un material medida por el
método Reid.

TEMPERATURA CRITICA: maxima temperatura a la cual un componente

puro puede existir como un liquido.



RESUMEN

TITULO: ANALISIS DE PREFECTIBILIDAD TECNICA PARA LA
IMPLEMENTACION DE UN SISTEMA DE PROCESAMIENTO DEL GAS DE
LA ESTACION BALCON.

AUTOR: NAISSA VERONICA CARRILLO ARTURO.”

PALABRAS CLAVES: PROCESAMIENTO.
FRACCIONAMIENTO.
DESTILACION.
COLUMNA.
ABSORCION.
RECUPERACION.
SIMULACION.

Cualquier planta de procesamiento de gas que produce liquidos del gas
natural, requiere de al menos una fraccionadora para producir un liquido que
cumpla con las especificaciones para venta. Por lo tanto, el propdsito del
fraccionamiento es obtener de una mezcla de hidrocarburos liquidos, ciertas
fracciones que como productos deben cumplir especificaciones como las del
gas licuado del petréleo (GLP), de la gasolina natural y presion de vapor
entre otras. Para separar una corriente liquida de hidrocarburos en varias
fracciones, se requiere una torre de destilacion por fraccion. De otra forma,
si lo que se quiere es estabilizar la corriente del hidrocarburo condensado

recolectado en el separador de entrada a la planta, para recuperar las

" Trabajo de Grado
** Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas. Escuela de Ingenieria de Petréleos. Director:
Julio César Pérez Angulo.



fracciones de pentano y mas pesadas, se utiliza una torre estabilizadora en la
cual se separan estas fracciones y salen como producto de fondo. Este
producto de fondo se vende como un condensado estabilizado, al cual se le
controla la presion de vapor Reid (RVP), con la que se determina el tipo de

tanque de almacenamiento requerido.

En este trabajo se presentan bs diferentes alternativas de procesamiento del
gas, asi como sus calculos, ventajas y desventajas. Para la aplicacion de
estas alternativas al procesamiento del gas de la Estacion Balcéon, se utiliza
la simulacion del caso en el software “HYSYS”, con el cual se obtienen los
resultados de la posible recuperacién de gas licuado del petréleo (GLP) y de
liquidos del gas natural y el dimensionamiento basico de los equipos. Con
estos resultados y el presupuesto global se prosigue al analisis técnico y

econOmico para estudiar la viabilidad del proyecto.



SUMMARY

TITLE: ANALYSIS OF TECHNICAL PREFACTIBILITY FOR THE
IMPLEMENTATION OF A FRACTIONATION SYSTEM FOR THE GAS OF
BALCON STATION.”

AUTOR: NAISSA VERONICA CARRILLO ARTURO.”

KEY WORDS: PROCESSING.
FRACTIONATION.
COLUMN.
ABSORPTION.
RECOVERY.
SIMULATION.

Any gas processing plant that produces liquids of the natural gas, it requires
of at least a fractionation column to produce a liquid that fulfills the
specifications for sale. Therefore, the purpose of the fractionation is to obtain
of a mixture of liquid hydrocarbons, certain fractions that like a products they
should complete specifications like those of the liquified gas of the petroleum
(GLP), of the natural gasoline and steam pressure among others. To
separate a liquid current of hydrocarbons in several fractions, a distillation
tower by fraction is required. In another way, if what is wanted is to stabilize
the current of the condensed hydrocarbon gathered in the entrance separator
to the plant, to recover the pentane fractions and heavier, a stabilizer tower is

used in which these fractions are separate and they leave as bottom product.

" Thesis
*" Ability of Physical-Chemical Engineerings. Petroleum Engineering School. Director: Julio
César Pérez Angulo.



This bottom product is sold as a stabilized condensate, that is controlled the
steam pressure Reid (RVP), with which the type of required storage tank is

determined.

In this task the different methods of the gas processing are presented, as well
as their calculations, advantages and disadvantages. For the application of
these methods to the processing for the gas of the Balcdn Station, the
software " HYSYS” is used in the simulation of the case, with which the
results of the possible recovery of liquified gas of the petroleum (GLP) are
obtained and of liquids of the natural gas and the basic sizing of the
equipments. With these results and the global budget of each one of the
methods it continues to the technical and economic analysis to study the

viability of the project.



INTRODUCCION

Los liquidos recuperados del gas natural forman una mezcla
multicomponente la cual se separa en fracciones de compuestos individuales

0 mezclados mediante una operacion de fraccionamiento.

Los métodos comunmente utilizados para el procesamiento del gas en la
industria son la destilacion (o fraccionamiento), la absorcién y la refrigeracion.
Las torres o columnas son los equipos mas ampliamente utilizados en estos
procesos y su buen disefio es importante para la Optima operacién de las
plantas dado que determina la calidad de los productos, la capacidad de

operacion y la economia del proceso.

En este trabajo se presentan los conceptos y criterios basicos en la
operacion de los diferentes métodos de procesamiento, asi como el disefio
de las torres, los equipos e internos utilizados. Ademas de la aplicacion de
estos conceptos a un caso particular en la Estacion Balcén, por medio de la
simulacion del proceso con el software “HYSYS”.

Este proyecto pretende definir la ingenieria conceptual y la viabilidad técnica
de un sistema de procesamiento de gas proveniente del tratamiento de crudo
de la Estacion Balcon, que permita obtener una corriente para inyectar al
yacimiento y/o de alimento a los generadores de energia con la calidad
requerida, aprovechando racionalmente los productos livianos que contiene

el gas de entrada.

El desarrollo del trabajo comprende seis capitulos, a lo largo de los cuales se

presenta informacién acerca de los conceptos generales, la teoria basica de



disefio y de simulacion, ademas se describen, el proceso de simulacion, el
dimensionamiento de los equipos y el presupuesto global de los métodos;
finalmente, se detalla la evaluacion de los parametros para el analisis técnico
y economico que determinan la prefactibilidad del proyecto, asi como las

conclusiones y recomendaciones hechas para este caso.
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1. CONCEPTOS GENERALES.

En esta seccion se describen bs principales alternativas de procesamiento
de gas para la recuperacion de hidrocarburos pesados, las consideraciones
relevantes en el disefio de los mismos y los conceptos generales de

intercambiadores de calor.

1.1. PRINCIPIO DE LA DESTILACION

Destilacion es probablemente la alternativa mas econdmica para separar una
mezcla en sus componentes individuales. La separacion es facil si la
volatilidad relativa de los compuestos clave liviano y clave pesado es mayor
gue uno. Los componentes mas livianos (producto de cima) se separan de
los mas pesados (producto de fondo), de esta forma, el producto de fondo
de una columna es el alimento a la proxima columna, la cual puede operar a
una presion menor pero a una temperatura mayor. Entre mas baja sea la
volatilidad relativa, la altura de la columna sera mayor. En la Figura 1.1 se
muestra de forma esquemética una torre de fraccionamiento con sus

diferentes componentes.

En destilacion el proceso de separacion se basa en la volatilidad relativa de
los compuestos a ser separados. La separacion ocurre debido a que un
componente se calienta hasta que pasa a la fase vapor y el otro componente
permanece en la fase liquida. Cuando la mezcla no es de dos componentes
sino multicomponente, la separacion se selecciona entre dos componentes
denominados claves, por ejemplo etano y propano. Se aplica calor hasta que
todo el etano y los compuestos mas livianos se vaporizan, mientras que a la
presion y temperatura de operacion, el propano y los compuestos mas

pesados permanecen en fase liquida. Entre mayor sea la diferencia en



volatilidad de los compuestos claves seleccionados, mas facil sera efectuar la
separacion. Por lo tanto, en el proceso de destilacion se requiere que haya
una diferencia en los puntos de ebullicion a la presion de operacion y que los

compuestos sean estables térmicamente para que no se descompongan.

FIGURA 11
DIAGRAMA ESQUEMATICO DE UNA TORRE DE
FRACCIONAMIENTO.
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El componente mas pesado que se vaporiza se denomina “componente clave
liviano” y el componente mas liviano que permanece en fase liquida se

denomina “componente clave pesado”.

En la destilacién todos los célculos se realizan usando etapas de equilibrio.
Una columna de fraccionamiento puede ser considerada como una serie de
equilibrios “flash” con dos corrientes de alimento y dos de producto (Figura
1.2).

FIGURA 1.2 )
MODELO DE FRACCIONAMIENTO BASICO.
Producto de cima
Remocidn
de calor
Etapa de Equilibrio
Alimento__ Vapor en Ltiquido dela
de Liquido Equilibrio etapa superior
Vapor de la Liquido en
etapa inferior Equilibrio
Entrada
de calor Producto
de fondo

Tomada de GPSA. Volumen Il

El vapor entra al “flash” desde la etapa inferior a alta temperatura y la
corriente de liquido entra desde la etapa superior a baja temperatura. En

esta etapa ocurre transferencia de calor y de masa de forma tal que las
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corrientes que salen estén en el punto de burbuja de liquido y en el punto de
rocio de vapor, a la misma temperatura y presion. Las composiciones de

estas fases estan relacionadas por larelacién de equilibrio asi:!

Yy, =K, * X Ecuacion 1.1
Donde:
xi = Fraccién molar de liquido del compuesto i
yi = Fraccion molar de vapor del compuesto i

Ki=Relacion de equilibrio para el compuesto i.

1.2. ABSORCION

El tipo méas antiguo de unidades de operacion utilizadas en el procesamiento
de gas son las plantas de absorcion, donde un aceite del tipo keroseno
circula a través de la planta como se muestra en la Figura 1.3. El gas rico
entra por el fondo de la absorbedora y fluye hacia arriba contactando el
aceite “pobre” en contracorriente. El aceite “pobre” se usa para absorber los
componentes hidrocarburos pesados del gas y luego se convierte en aceite
“rico”. EIl aceite rico sale por el fondo de la torre, bajo control de nivel,
intercambia calor con la corriente de aceite pobre y entra al tanque “flash’, el
cual opera a una presion alrededor de la mitad de la presion de la
absorbedora. Una gran cantidad de compuestos livianos absorbidos, tales
como metano y etano son liberados y se envian a recompresion para
juntarse con la corriente principal de gas tratado. De la torre desetanizadora
el aceite pobre va una torre de destilacién, donde se separan el aceite y los
compuestos absorbidos. Posteriormente el aceite pobre va a través de los
intercambiadores de calor y los enfriadores, a la vasija de presaturacion en la
cual se satura parcialmente con metano y etano y se bombea de regreso a la

absorbedora de alta presion, pasando por otro enfriador para asegurar que
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la temperatura del aceite pobre no es mayor que la del gas de carga, para

maximizar la absorcion.

Para un gas dado, la fraccion de cada componente en el gas que es
absorbido por el aceite es una funcion de la relacion de equilibrio de fase de
los componentes y el aceite pobre, la tasa relativa de flujo y de las etapas de
contacto. La relacion de fase es una funcion de la presion, temperatura y
composicion del aceite pobre. La homenclatura para una torre de absorcion
de muestra en laFigura 1.4.

FIGURA 1.3
SISTEMA DE ABSORCION.
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FIGURA 1.4
NOMENCLATURA DE ABSORCION.
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El aceite pobre que se utiliza generalmente tiene un peso molecular entre
100 y 200. Para torres de absorcion a temperatura ambiente, se usara un
aceite pobre pesado de peso molecular entre 180 y 200. Para torres
absorbedoras refrigeradas se usa un aceite pobre mas liviano, con un peso
molecular entre 120 y 140. Un aceite pobre de menor peso molecular
contendrd mayor numero de moles por galén resultando en una tasa de
circulacion menor. Sin embargo, el aceite pobre de menor peso molecular

tendr& mayores perdidas por vaporizacion.*

Para el disefio de las torres de destilacién y absorcién, antes de hacer

cualquier calculo en un problema de fraccionamiento, se debe determinar la
presion de operacion de la torre. Una de las consideraciones primarias, es el

medio de enfriamiento disponible para el condensador de reflujo. El producto
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de cima estara a condiciones del punto de burbuja, para un producto liquido
o del punto de rocio para un producto vapor. La presion para cualquiera de
estos puntos, se fija por la separacion deseada de un componente y la
temperatura del medio de enfriamiento.

Tipicamente los medios de enfriamiento utilizados son aire, agua y un
refrigerante. EIl enfriamiento con aire es el menos costoso y opera en un
rango de temperatura de 115 °F — 125 °F en la mayoria de lo lugares. Con
agua de enfriamiento se pueden conseguir temperaturas de proceso entre 95
y 105 °F. Para temperaturas por debajo de 95 °F se requiere refrigeracion
mecanica, la cual es la mas costosa. Generalmente es deseable operar a la
presion mas baja para maximizar la volatilidad relativa entre los componentes
claves de la separacion, sin embargo, en la medida que se reduzca la
presion se requiere un medio de enfriamiento mas eficiente y mas costoso, lo

cual no es una opcién deseable.

La temperatura del fondo corresponde al punto de burbuja del liquido de

fondo a la presion de fondo.

Para proporcionarle calor a la columna se utiliza un rehervidor que usa un
medio de calentamiento, el cual normalmente es vapor para temperaturas
hasta 350 °F. Para temperaturas mayores a dicho valor, se utiliza aceite

caliente o un horno.

Los pardmetros primarios para el disefio de una columna son el nimero de
etapas y la relacion de reflujo. Una columna de fraccionamiento puede
producir solamente una separacion deseada entre los limites de reflujo
minimo y el minimo nimero de etapas. En la Figura 1.5 se ilustra la relacion
entre la relacion de reflujo y el nimero de etapas para una separacion dada.

Para un minimo reflujo se requiere un nimero infinito de etapas y para reflujo
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total se requiere un minimo numero de etapas. Ninguna de estas dos
consideraciones representa la operacion real, pero son los extremos de la

configuracién de disefio posible.

FIGURA 1.5
RELACION ENTRE RELACION DE REFLUJO Y NUMERO DE ETAPAS.
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En la tabla 1.1 se muestran algunos parametros tipicos para fraccionadoras

y absorbedoras.



TABLA 1.1°

PARAMETROS TiPICOS PARA FRACCIONADORAS Y ABSORBEDORAS

Relacion | Relacion
Presion | Nameros Eficiencia
de de
_ de de ) _ de
Tipo de Torre _ Reflujo | Reflujo
Operacion | Platos : Plato
) Lo/D Lo /F’
psig Reales %
mol/mol | gal/gal
Demetanizadora | 200-400 18-26 | Platocima | Plato cima 45-60
Desetanizadora 375-450 25-35 0.9-2.0 0.6-1.0 50-70
Despropanizadora| 240-270 30-40 1.8-35 0.9-1.1 80-90
Desbutanizadora 70-90 25-35 1.2-15 0.8-0.9 85-95
Separador 80-100 60-80 6.0-14.0 | 3.0-35 90-110
Butanos
Despojadora 130-160 20-30 1.75-2.0 | 0.35-.40 | Cima 67
Aceite rico Fondo 50
Desetanizadora | 200-250 40 - - Cima 25-40
aceite rico Fondo 40-
60
Estabilizadora 100-400 16-24 Plato Plato 40-60
condensado cima cima
Separador nafta 70
Separador 30
gasoleos
Despojadora agua 33
agria
Separador C3/C3 90
Absorbedora con 25-35

aceite




1.3. REFRIGERACION

El proceso de refrigeracién se usa para cumplir con la especificacion de
punto de rocio por hidrocarburo y por agua para el gas de venta. La
temperatura a la cual debe ser enfriado el gas depende del nivel requerido
para alcanzar las especificaciones del punto de rocio. Este sera el
requerimiento minimo de enfriamiento.  Enfriar el gas a niveles de
temperatura por debajo de este minimo, debe ser justificado por la economia
de recuperacion de GLP. La recuperacion de GLP se consigue enfriando a
temperaturas tan bajas como -20 a -40 °F o por contacto del gas con aceite
pobre en una torre absorbedora. Puesto que el gas que entra a la unidad de
refrigeracion esta saturado con vapor de agua y la temperatura a la cual se
enfria esta por debajo del punto de congelaciéon del agua, se requiere
prevenir la formacién de hidratos con la adicidbn de quimicos tales como

metanol o glicoles.

Como puede observarse en la Figura 1.6, en dicho proceso se encuentran

tres circuitos totalmente definidos como son:

@ Circuito de gas natural, al cual se le remueve agua y liquidos para
acondicionarlo a gas de venta.

@ Circuito de glicol, que se utiliza para inhibir la formacion de hidratos
en el intercambiador de calor y el “chiller” y esta formado por la
unidad de regeneracion donde se retira el agua al glicol por
evaporacion.

@ Circuito de refrigerante propano, el cual al evaporarse en el casco del

“chiller” enfria el gas natural que pasa por los tubos.
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FIGURA 1.6
PROCESO DE REFRIGERACION CON PROPANO.
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La refrigeracion mecanica presenta el siguiente ciclo de refrigeracion:

El efecto del refrigerante puede ser descrito usando uno de estos ciclos:

@  Compresion-expansion del vapor
@  Absorcion
®  Compresién agua-vapor

Utilizando el diagrama Presion-Entalpia (P-H), el ciclo de refrigeracion de
compresion del vapor se puede dividir en cuatro pasos:
@ Expansion

@  Evaporacion




@  Compresion

@  Condensacion

El ciclo de refrigeracion se puede representar por el diagrama de flujo del

proceso y por un diagrama P-H, mostrado en laFigura 1.7.

FIGURA 1.7
DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO Y DIAGRAMA P-H.
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14. INTERCAMBIADORES DE CALOR

Siempre que exista entre dos regiones de un cuerpo una diferencia de
temperatura o cuando se ponen en contacto dos cuerpos con temperaturas
diferentes, aparece una tendencia a la transmisiéon de calor. Si las
diferencias de temperatura en los cuerpos no se mantienen por la adicion o
remocioén de calor, la tendencia es hacia un equilibrio de temperatura.

Cuando se logra el equilibrio, la transferencia de calor se hace nula.

El principio basico que puede enunciarse es: siempre que exista un gradiente
de temperatura en un sistema, la energia luye como calor. La transmision
ocurre desde la zona de alta temperatura (fuente) hasta la region de

temperatura mas baja (receptor).

1.4.1. Mecanismos de Transferencia de Calor
La literatura reconoce tres formas diferentes en las que el calor puede pasar

de la fuente al receptor:

@ Conduccidén
@  Conveccion

@ Radiacion

En aplicaciones practicas estos mecanismos de transmision de calor no se
encuentran actuando solos en un proceso, sino en combinacién con los otros

dos.

1.4.2. Tipos Basicos de Intercambiadores de calor

En la industria se utilizan numerosos equipos para intercambio de calor. En

esta seccion se describen los tipos de intercambiadores de calor mas



utilizados en la industria del petréleo y el gas, asi como algunas de sus

aplicaciones.

Los tipos de intercambiadores que se consideran son:

@ Intercambiadores de casco y tubos

@ Intercambiadores de doble tubo

@  Intercambiadores de doble tubo multitubo

@ Intercambiadores de placas corrugadas

@  Intercambiadores de placa y marco

@ Intercambiadores de placas espirales

@ Intercambiadores de calor enfriados con aire
@  Torres de enfriamiento
@

Calentadores a fuego

En este libro se hara referencia a los intercambiadores de calor mas usados
en la industria para el procesamiento del gas.

4 Intercambiadores de Casco y Tubos

Estos intercambiadores son los mas utilizados en los procesos industriales,
porgue no son muy costosos, pueden ser facilmente limpiados y se pueden
cambiar sus partes sin mucha dificultad. Estan compuestos por un haz de
tubos paralelos los cuales estan dentro de una cubierta cilindrica llamada

casco (Figura 1.8).

s Intercambiadores de Doble Tubo

Consiste basicamente en un tubo dentro de otro con un fluido dentro de los
tubos y otro por el anular. EIl interno puede tener aletas longitudinales
internas o externas para incrementar la relacion de area. Como guia sin que

sea determinante, cuando el coeficiente de transferencia por el anular es



menor que el 75% del coeficiente de transferencia por el lado tubos, se usan

aletas.

Las ventajas de este equipo radican en su flexibilidad de aplicacion y para
hacer arreglos de tuberia, asi como su facilidad para mantenimiento,
limpieza, ensamblaje y reemplazo de partes. La desventaja es que pueden
ser muy voluminosos y costosos por pie cuadrado. La Figura 1.9 muestra un

intercambiador de doble tubo.

FIGURA 1.8
INTERCAMBIADORES DE CASCO Y TUBOS.
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FIGURA 1.9
INTERCAMBIADOR DE DOBLE TUBO.

Courtesy of Brown Fintube Co.

Tomada de GPSA. Volumen Il

4 Intercambiadores de Doble Tubo Multitubo
Son similares a los de doble tubo excepto que los tubos mdultiples estan
contenidos en un casco en forma de U (Figura 1.10). El uso de este tipo de

intercambiadores es muy comun en facilidades costa afuera, porque

requieren de poco espacio.

4 Intercambiadores de Calor Enfriados con Aire

Los enfriadores con aire son muy comunes en facilidades de produccion y
refinacion. Consisten de uno o mas ventiladores, acoplados con haces
rectangulares que contienen algunas filas de tubos normalmente aleteados y
distribuidos con un arreglo de paso triangular, montado sobre estructuras
(Figura1.11).
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FIGURA 1.10
INTERCAMBIADOR DE DOBLE TUBO MULTITUBO.

Courtesy of Brown Fintube Co.

Tomada de GPSA. Volumen I

FIGURA 1.11
INTERCAMBIADORES DE CALOR ENFRIADOS CON AIRE.
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4/ Calentadores a Fuego

Los calentadores a fuego transfieren a una corriente de proceso, el calor
producido por la combustion de un combustible. En procesamiento de gas, el
combustible generalmente es gas natural; sin embargo, algunas veces se

utiliza etano, propano o aceites livianos (Figura 1.12).

FIGURA1.12
CALENTADORES DE FUEGO DIRECTO.
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2. TEORIA DE LA SIMULACION.

La representacion de un proceso mediante la simulacién, implica la
determinacién de propiedades termodinamicas, fisicas y de transporte, con
las cuales se realizan los calculos de transferencia de masa y energia

requeridos.

El “HYSYS” es un simulador de procesos termodinamicos, en el cual todas
las aplicaciones necesarias funcionan en un ambiente de simulacion
integrado dentro de una estructura comdn. Esta estructura elimina los
procedimientos de prueba y error que se presentan, cuando los
requerimientos para el modelamiento de un proceso no pueden ser
manipulados dentro de un sélo paquete o modelo, pues en tal caso se debe
recurrir a una segunda utilidad y desarrollar alli las tareas necesarias para
obtener la informacion adicional. A menudo los datos adquiridos en ésta
segunda aplicacion tendran un impacto sobre el primer modelo, y por tanto,

el proceso debe repetirse.

Las ventajas del simulador son:

@ La informacién en vez de ser transferida, es compartida entre las
aplicaciones.
@ Todas las aplicaciones usan modelos termodinamicos comunes.

@ Todas las aplicaciones usan una interfase de hojas de flujo comunes.

@

Es necesario aprender a manejar una de las interfases.
@ Se pueden realizar intercambios entre las aplicaciones de
modelamiento en cualquier momento, adquiriendo asi una visién global

del proceso.



La simulacion debe iniciar con la construcciéon de un modelo conceptual,
mediante el cual se determinen los requerimientos basicos del proceso, como
equipos, corrientes de materia y energia, accesorios, etc. Basado en el
disefio conceptual, se procede a la construccion de un modelo en estado
estable, que debe ser ajustado apropiadamente para que simule el proceso
con la mayor exactitud posible; este ajuste se realiza utilizando datos de
campo. Una vez ajustado el modelo, se procede a determinar las
condiciones optimas de operacién. Paso siguiente, se ejecutan calculos de
dimensionamiento y costo del equipo requerido para realizar modelamiento
dindmico y poder determinar estrategias de control apropiadas. Una vez el
modelo se ha convertido en una realidad, se usan datos reales del proceso
para hacer estudios de “que pasa si”, resolucion de problemas o incluso,
optimizacion automética del proceso. Si un cambio en alguna etapa del
proceso de disefio afecta los datos comunes, la nueva informaciéon se hace
inmediatamente disponible a todas las otras aplicaciones sin necesidad de
realizar transferencia manual de datos bajo ninguna circunstancia.

El corazén del simulador esta constituido por los paquetes propietarios o
modelos termodinamicos y fisicos, que se utilizan en los calculos de equilibrio
para determinar el nimero de fases coexistentes, su composicion y su
cantidad, a unas condiciones dadas de presion y temperatura. Los modelos
disponibles en el simulador incluyen ecuaciones de estado, modelos de
actividad, métodos empiricos, modelos de presiéon de vapor y métodos
miscelaneos.

La presentacion tedrica de este capitulo corresponde a la ecuacion de estado

gue mejores resultados ofrece para el presente analisis (Figura 2.1),

denominada Peng-Robinson (PR).
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FIGURA 21

DIAGRAMA DE FLUJO PARA SELECCION DE UN MODELO
TERMODINAMICC?.
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FIGURA 21

DIAGRAMA DE FLUJO PARA SELECCION DE UN MODELO
TERMODINAMICO (CONTINUACION).
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2.1. ECUACION DE ESTADO DE PENG ROBINSON

Esta ecuacion se utiliza para resolver en forma rigurosa, cualquier sistema
de una, dos o tres fases, con alto grado de eficiencia, precision y
confiabilidad. Aplica para una gran variedad de sistemas, desde criogénicos
hasta de alta temperatura, para sistemas de yacimientos a alta presion y un
amplio rango de condiciones (Temperatura hasta -456 °F y Presion hasta
15,000 psia).

La ecuacion permite realizar calculos “flash” rigurosos en tres fases para
sistemas acuosos que contienen CHzOH o glicoles, asi como para sistemas
que contienen otros hidrocarburos o no hidrocarburos en una segunda fase
liguida. Es importante resaltar que los resultados de las propiedades
predichas por la ecuacion Peng Robinson (PR) del simulador, no
necesariamente son los mismos que las predichas con PR por otros
simuladores comerciales; ello depende de las mejoras que cada compafiia
involucre a su simulador. La ecuacion de PR esta definida por las

ecuaciones2.1a2.11°.

oo RT a
“V-b V{+b)+b(V- b)

Ecuacién 2.1

z°- (1- B)z?+(A- 2B- 3B?)Z- (AB- B*- B®)=0  Ecuacion 2.2

Donde:

N
[e]

b=a xb Ecuacién2.3
i=1



RT .
b = 0.077796P—° Ecuacion 2.4

a

a= gxxj (aqaj)o's(l- ki,-) Ecuacién 2.5

1 j=1

Qo=

d, =a,a; Ecuacion2.6

RT, )?
ay :0.457235% Ecuacion 2.7

a
a’® =1+m (1- Tr?'s) Ecuacion2.8

m =037646+15422? - 0.26992?? Ecuacion 2.9

Ecuacion 2.10

B—E E ion2.11
RT Ecuacion2.

Presion del sistema
Temperatura del sistema
Volumen ocupado por el fluido
Factor de compresibilidad
Constante de los gases



Kij= Coeficiente de interaccion binaria.
P:.= Presion critica

Tc.= Temperatura critica

? = Factor acéntrico

2.1.1. Calculo de Entalpia y Entropia
Los calculos de entalpia y entropia son realizados rigurosamente usando las
siguientes relaciones termodinamicas para la ecuacién de estado de Peng-

Robinson®:

H-HP L & pdag @+ +1b0 o i 212
RT 2CbRT & dth &V +(2°% - 1bg |

S-sP n(z- B)- In P A e’l’daunaa/+ 2°5 +1 oE on 2.13
= -B)-N—- ==& = Ecuacion 2.
R P° 2'°bRT 8a dtH &V +(2°°- 1pbj
Donde:
R = Constante de gas ideal
H = Entalpia
S = Entropia
Subindices:
ID= Gasideal
o= Estado de referencia

Los demas términos fueron definidos en la seccién 2.1.



2.1.2. Calculos “Flash”

El simulador puede ejecutar tres tipos de célculos flash:

@ Temperatura y presion constante
@ Fraccién de vapor constante

& Entalpia o entropia constante

Para llevar a cabo este tipo de calculos, se utiliza un procedimiento basado
en el concepto de grados de libertad y con el cual es posible determinar,
cuando puede hacerse un calculo flash sobre una corriente y qué tipo de
célculo flash es necesario. Para definir el estado termodindmico de una
corriente, se necesita que la composicion y dos de sus propiedades sean
conocidas (fraccion de vapor, temperatura, presion, entalpia o entropia),
teniendo en cuenta que siempre tiene que estar definida la presion o la
temperatura. Cuando se conoce que una corriente esta termodinamicamente
definida, se puede ejecutar el célculo flash apropiado y determinar todas las
propiedades termodindmicas, fisicas y de transporte de dicha corriente.
Adicionalmente si se especifican mas de dos propiedades y la composicion,
el sistema estara sobre especificado, situacion que se observara al calcular
los grados de libertad. El simulador genera un mensaje de alerta sobre la

inconsistencia pasando automaticamente al modo de pausa.

2.2. OPERACIONES UNITARIAS

La simulacion de la planta en estudio involucra algunas operaciones unitarias
como: equipos de transferencia de calor, separacion gas-liquido, absorcion y
destilacion. A continuaciéon se indican las principales ecuaciones vy

procedimientos empleados en la simulacién de estas operaciones.
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2.2.1. Transferencia de Calor

Considerando que el sistema de regeneracion de la planta involucra
transmision de calor en sus principales equipos, se deben plantear las
respectivas ecuaciones de balance de energia para su evaluacion. Por
ejemplo, en un intercambiador de calor, los calculos se basan en balances
de energia para los fluidos caliente y frio. En las siguientes relaciones

generales, el fluido caliente cede su calor en el intercambiador al fluido frio >:

(Mc(Hout - Hin)c - Qleak)_ (Mh(Hin - Hout)h - Qloss): Error Ecuacion 2.14

Donde:

M = Flujo de masa del fluido.
H = Entalpia.

Qieak = Fuga de calor.

Qioss = Pérdidas de calor.

El error por balance, es una especificacion del intercambiador que equivaldra
a cero para la mayoria de las aplicaciones. Los subindices h y c representan
los fluidos caliente y frio respectivamente, mientras que “in” y “out” se refieren

a la entrada y la salida.

El rendimiento del intercambiador también puede definirse en términos del
coeficiente global de transferencia de calor, el é&rea disponible para

intercambio de calor y la diferencia de temperatura media logaritmica®.
Q =UADT, ,F,  Ecuacién2.15

Donde:
U = Coeficiente global de transferencia de calor.

A = area de la superficie disponible para transferencia de calor.



DT.wu = Diferencia de temperatura media logaritmica (DTML).

F: = Factor de correccién de DTML.

Para simulacién en estado estable se puede trabajar con dos modelos de
célculo: “Weighted” y “Endpoint”. En el primero, el simulador establece las
curvas de calentamiento (Ver Figura 2.2) y las divide en intervalos, los
cuales a su vez intercambian calor individualmente. La particiéon se puede
hacer a temperatura o entalpia constante. La DTML y el producto UA, se
calculan para cada intervalo en la curva de calentamiento y se suma al UA
global calculado. Este método se utiliza solo para intercambiadores de calor

a contracorriente.

En el modelo “Endpoint” se calcula un uUnico valor de DTML y UA a las
condiciones de entrada y salida. Este modelo se emplea en problemas
simples, donde no hay cambio de fase y el Cp (calor especifico), es
relativamente constante. Para fluidos sin cambio de fase, el coeficiente de
calor local, h; es calculado de acuerdo a la correlaciéon de Sieder-Tate
(Ecuacion 2.16°).

Ecuacién 2.16

Donde:

G = Velocidad masica del fluido en los tubos (velocidad * densidad)
m = Viscosidad del fluido en el tubo

mw = Viscosidad del fluido en la interfase fluido pared

Cp; = Calor especifico del fluido dentro del tubo

km = Conductividad calorifica del material

D = Diametro de tubo
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FIGURA 2.2
CURVAS DE CALENTAMIENTO PARA FLUJO EN CONTRACORRIENTE
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Fluido caliente
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Fluido frio
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Distancia desde la entrada del fluido frio

Tomada de Analisis y Evaluacién del Tratamiento que se Realiza en la Planta Deshidratadora de Gas de Ballena.

La relacion entre los coeficientes de transferencia de calor local y global

viene dada por la ecuacion®:

U= ! i
1 D, & 14 Ecuacién 2.17
—+r, +r, + r+—
D h

Donde:

U = Coeficiente de transferencia de calor global.

ho, = Coeficiente de transferencia de calor local para la superficie exterior del
tubo.

h; = Coeficiente de transferencia de calor local para la superficie interior del
tubo.



r, = Factor de ensuciamiento de la superficie exterior del tubo.
ri = Factor de ensuciamiento de la superficie interior del tubo.
rw = Resistencia de la pared del tubo.

D, = Didmetro externo del tubo.

D; = Diametro interno del tubo.

Debido a la generalidad dada al simulador, se dispone de diferentes
especificaciones en la definicién de un intercambiador de calor, éstas Ultimas

se muestran enlatabla 2.1.

2.2.2. Destilacion

Uno de los tipos de dispositivos usados en transferencia de materia, consiste
en el acoplamiento de unidades o etapas conectadas entre si, de tal forma
que los materiales que se someten a procesamiento pasan sucesivamente a
través de cada una de ellas. En este proceso, dos corrientes de materia
circulan en contracorriente a traveés del equipo, colocandose en contacto
intimo en cada etapa, donde se mezclan y se separan. Estos sistemas de
multiple etapa reciben el nombre de cascadas. Para que exista transferencia
de materia es preciso que las corrientes que entran en cada etapa no estén
en equilibrio, ya que es la desviacion de las condiciones de equilibrio lo que
proporciona la fuerza impulsora para la transferencia. Las corrientes que
salen del equipo, generalmente no estan en equilibrio, pero si mucho mas
proximas al mismo de lo que lo estaban las corrientes de entrada. La
proximidad al equilibrio depende de la eficacia de la mezcla y de la
transferencia de materia entre fases. Para simplificar el disefio de una
cascada, con frecuencia, se supone que las corrientes que salen de las
etapas estan en equilibrio, lo que por definicién, conduce al concepto de
etapa ideal. Posteriormente se aplica un factor de correccién o de eficiencia

para tener en cuenta la separacién con respecto al equilibrio.
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TABLA 21

DEFINICION DE UN INTERCAMBIADOR DE CALOR.

Especificacion

Descripcion.

Temperatura

La temperatura de algunas de las
corrientes vinculadas con el

intercambiador de calor.

Delta de temperatura

La diferencia de temperatura de
entrada y salida de alguna de las
corrientes vinculadas con el

intercambiador.

Aproximacion minima.

Aproximacion minima de temperatura
interna. La diferencia minima de
temperatura entre una corriente fria y
una caliente. (no necesariamente la

entrada y la salida)

Producto del coeficiente global de

transferencia de calor del

UA

intercambiador y el area disponible

para intercambio.

Diferencia de temperatura media
DTML o

logaritmica global.

La tasa de flujo de cualquiera de las
Flujo corrientes  vinculadas al equipo

(molar, masa o volumen de liquido).

Razon de flujo

Razén entre las tasas de flujo de las
corrientes de entrada. Las demas

razones posibles serian redundantes.
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2.3.  SIMULACION DE COLUMNAS

El simulador dispone de una operacion denominada Columna que mediante
diferentes configuraciones, permite simular cualquier proceso de destilacion.

La operacibn Columna puede manejar diversas aplicaciones de
fraccionamiento, como torres criogénicas, sistemas de absorcién de TEG de
alta presion, despojadoras de agua &cida, absorbedoras de aceite pobre,

torres de crudo complejas, etc.

Basicamente, cuando un alimento se introduce en una etapa de la columna,
el simulador emplea la siguiente secuencia para establecer los productos

internos resultantes:

@ El flujo total de componentes (fase liquida y vapor) de la corriente de
alimento se suma a los flujos de los componentes de las fases liquida y

vapor internas que entran a la etapa.

@ La entalpia total (fases vapor y liquido) de la corriente de alimento se
suma a las entalpias de las corrientes internas liquida y vapor que

entran a la etapa.

@ El simulador balancea la mezcla combinada, basado en la entalpia
total, a la presién de la etapa. Los resultados de este proceso
producen las condiciones y la composicion de las fases liquida y vapor

gue abandonan la etapa.

Independiente del tipo de columna, los pardmetros basicos que permanecen
como valores de entrada fijos durante el proceso de convergencia son:

Presion, nimero de etapas y un alimento completamente definido.



El perfil de presion en la seccion de platos se calcula de acuerdo a las
especificaciones dadas por el usuario, basicamente se requiere definir la
presion en el fondo y en el tope de la columna. El nUmero de etapas no
incluye el condensador o el rehervidor. El usuario puede especificar la
eficiencia de los platos, sin embargo, el simulador inicialmente asume etapas
ideales, mientras no se especifique otra cosa. La localizacién del alimento,
su composicién y las condiciones son parametros basicos para el proceso de

convergencia.

+ Especificaciones

El usuario puede definir las especificaciones que la columna debe alcanzar
en el proceso de convergencia (Tabla 2.2), éstas incluyen gran variedad de
parametros de las corrientes involucradas. El nimero de especificaciones

estara determinado por los grados de libertad que tenga la columna.

+ Convergencia

El simulador ejecuta iteraciones hasta alcanzar la convergencia de los bucles
interno y externo (errores especificos, equilibrio y calor), posteriormente
verifica las tolerancias dadas a cada una de las especificaciones. Si alguna
de las tolerancias no se alcanza, el simulador itera hasta que converge a otra
solucion para los bucles interno y externo, las tolerancias son revisadas

nuevamente y el proceso continta hasta cumplir con los dos criterios.

El error por equilibrio es el error en el célculo de las fracciones molares de la
fase vapor. EIl error sobre cada una de las etapas se calcula como uno
menos la suma de las fracciones molares de los componentes de la fase
vapor. El error de equilibrio total es la suma de los cuadrados de los errores
parciales al cuadrado.



TABLA 2.28

ESPECIFICACIONES PARA COLUMNAS.

ESPECIFICACIONES

DESCRIPCION

Temperatura de punto de fuego (ASTM D93 en copa cerrada) para
el flujo de liquido o vapor en cualquiera de las etapas de la

columna.

Temperatura del punto de fluidez ASTM para el flujo de liquido o

vapor en cualquiera de las etapas de la columna

Punto de

fuego
Propiedades

Punto de
frias

fluidez

RON

Numero de octanos para el flujo de liquido o vapor en cualquiera de

las etapas.

Tasa de flujo de componente

Tasa de flujo (molar, masa o volumétrica) de algun componente, o
tasa de flujo total para un conjunto de componentes, de un flujo que

abandona cualquiera de las etapas.

Fraccion de componente

La fraccion molar, en masa o volumen se puede especificar para
alguna de las corrientes (liquida o vapor) de una de las etapas de la

columna.

Raz6n de componentes

La relacion (fraccion molar, en masa o volumen) entre algin
conjunto de componentes con respecto a otro conjunto se puede

especificar para la fase vapor o liquida de cualquier etapa.

Recobro de componentes

EI flujo molar, masico o volumétrico de un componente o grupo de
una corriente interna o producto, dividido por el flujo de otro
componente o grupo presente en alguno de los alimentos de la

columna.

Punto de corte

Permite especificar la temperatura del punto de corte (TBP, D86,
D1160), para la corriente de liquido o vapor de cualquiera de las

etapas.

Delta T

Diterencia de temperatura a traves de un enfriador o calentador, o

entre dos corrientes internas de la columna.

Relacion de alimento

Permite establecer una relacion entre la tasa de flujo de una etapa

de la columna y el alimento externo de la etapa.

Separacion de punto de corte

Diferencia de temperatura entre el punto de corte de una corriente
de liquido o vapor que abandona una etapa, y el punto de corte de

una etapa diferente.




TABLA 2.2

ESPECIFICACIONES PARA COLUMNAS (CONTINUACION).

Flujo de liquido

El flujo molar, masico o volumeétrico neto de un liquido (liviano o

pesado) se puede especificar en cualquier etapa.

Propiedades fisicas

Densidad para una corriente en alguna de las etapas.

Especificacion de la Bomba

Tasa, descenso de Temperatura, aumento de temperatura,
eficiencia.
Estas especificaciones se requieren cuando se agrega una bomba

a la columna.

Relacion de Rehervidor

Relacion volumétrica, masica o molar entre la corriente de vapor y

la corriente de liquido que abandonan alguna de las etapas.

Relacion de Reflujo

El flujo molar, masico o volumétrico de un liquido (liviano o pesado)
gue sale de una etapa, divido por la suma de los flujos de vapor de

las siguientes etapas.

Temperatura de plato

Se puede especificar la temperatura de cualquiera de las etapas

(incluyendo el condensador y el rehervidor)

Propiedades de transporte

Viscosidad, Tension superficial, Conductividad térmica.
Las tres propiedades se pueden especificar para una corriente de
liquido, y la viscosidad y la conductividad térmica para una corriente

de gas.

Propiedades de usuario

Flujo de vapor

El valor de una propiedad definida por el usuario se puede
especificar para una corriente que abandona cualquiera de las
etapas.

El flujo molar, méasico o volumétrico neto de vapor para cualquier

etapa se puede especificar.

Fraccion de vapor

Fraccion de vapor de una corriente dentro de la columna.

Presion de Vapor

Presién de vapor verdadera a 100 °F se puede especificar para

liquido o vapor de cualquiera de las etapas.

Presion de vapor Reid (unidades de presién absoluta) se puede

especificar para liquido o vapor de cualquiera de las etapas.

Otros: Duty, Razon de Duty, Factor de division de la te.

El error especifico y de calor es la suma total de los errores por calor y los

errores por especificacion de cada una de las etapas de la torre, éste valor se




divide por el numero de ecuaciones del bucle interno. La contribucién del
error por calor, es el flujo de calor en desequilibrio para cada plato dividido
por el promedio de flujo de calor total sobre el plato. EI error por
especificacidon es la suma de cada error por especificacion individual, dividido

por un factor de normalizacién apropiado.

El proceso de convergencia de la columna es abortado cuando se alcanza un
namero maximo de iteraciones (10000 por defecto) que se aplica a las
iteraciones externas. La tolerancia dada para los errores por equilibrio y calor
estan predefinidas en 5.0x10™ para el bucle interno (error especifico y calor)
y 1x10°° para el bucle externo (error por equilibrio). El usuario puede escoger

entre cinco algoritmos de convergencia. (Tabla 2.3).

TABLA 2.38
ALGORITMOS DE CONVERGENCIA PARA TORRES.
METODO DESCRIPCION

_ _ Método de propésito general, bueno para la mayoria de
Hysym invertido
problemas.

-~ Método de proposito general que permite incluir
Hysym modificado
_ _ mezcladores, tes e intercambiadores de calor dentro de
invertido _ _
la configuracion de la columna.

Newton Raphson |Método de propdsito general que permite reacciones de

invertido tipo cinético dentro de la configuracion de la columna.
_ » Método que soporta dos fases liquidas en los platos, se
Dispersion . . . .
) utiliza principalmente en la solucion de sistemas
extendida o _
guimicos no ideales.
Correccion Método simultaneo que utiliza los métodos “dogleg”.
simultanea Excelente para sistemas quimicos.
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2.4. OPERACIONES LOGICAS

Por lo general, durante el disefio de algin proceso se ven involucrados
célculos de balance de materia o calor y ajuste de variables de acuerdo a
ciertas condiciones, lo cual normalmente se haria por prueba y error, etc. A
este tipo de operaciones se les llama légicas, porque realmente no simulan
ninguna operacion unitaria, simplemente realizan calculos intermedios entre
unidades o corrientes del proceso que facilitan al usuario la solucion de
sistemas complejos que requieren gran cantidad de calculos. Este tipo de
operaciones estan disponibles en el simulador y comprenden: Ajuste,

Balance, Set, Reciclo y Hoja de Célculo.

2.4.1. Ajuste

En algunos procesos simulados en estado estable se puede requerir una
combinacion de especificaciones, lo cual por lo general no se resuelve
directamente; este tipo de problemas se resuelve con técnicas de prueba y
error. La operacion Ajuste cambiard el valor de una variable de una
corriente (variable independiente) hasta encontrar un valor o especificacion
(variable dependiente) en otra corriente u operacion, ejecutando

automéaticamente la prueba y error.

La operacion Ajuste puede resolverse en forma individual o simultanea. En
el caso individual dispone de dos algoritmos de busqueda: Secante (lento y
seguro) o Broyden (rapido pero no muy fiable). El método de solucién

simultanea utiliza el algoritmo de bisqueda multivariable de Broyderr.

2.4.2. Balance
Esta operacion permite aplicar balances de calor o materia entre corrientes
gue entran o abandonan una operacion. El Cuadro 2.5 presenta las cinco

clases de balance disponibles.



TABLA 2.48
CLASES DE BALANCE.

Balance Definicién
| Balance global aplicado en sistemas en los cuales el flujo
Molar molar de cada componente se conserva.
Balance global aplicado en procesos en los cuales se
Masa conserva el flujo de masa, por ejemplo en el modelamiento
de reactores.
Balance global aplicado en sistemas de conservacion del
Calor flujo de calor. Se aplica en la determinacion de la diferencia

de energia pura en una envolvente de balance de calor.

Molar y Calor

Se aplica un balance global en sistemas en los que se

conserva el flujo de calor y el flujo molar.

General

El simulador resuelve un conjunto de n incognitas en n
ecuaciones desarrolladas para corrientes vinculadas con la

operacion.

2.4.3. Reciclo

La operaciéon Reciclo instala un blogue tedrico en una corriente de proceso.

El alimento del bloque estd determinado por la corriente calculada y el

producto es la corriente asumida. El simulador ejecuta los siguientes pasos

en el proceso de convergencia.

@ El simulador utiliza las condiciones de la corriente asumida, resuelve el

proceso completo nuevamente hasta determinar la corriente calculada.

@ Se comparan los valores de la corriente calculada con los de la

corriente asumida.

@ Con base en la diferencia entre los valores, el simulador modifica los

valores de la corriente calculada y los toma como base para una nueva
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suposicion (corriente asumida).

@ EIl proceso de célculo se repite hasta que los valores en la corriente
calculada concuerdan con los de la corriente asumida segun las
tolerancias especificadas por el usuario.

2.4.4. Set

Es una operacion utilizada para fijar el valor de una Variable Especifica del
proceso (VE) con relacion a otra. Por ejemplo, la temperatura de dos
corrientes, o el coeficiente gobal U de dos intercambiadores. La variable
dependiente, u objetivo, se define en términos de la variable independiente, o

fuente, de acuerdo a la siguiente relacién lineaf:

Y =MX + B Ecuacién2.18

Donde:
Y = Objetivo
X = Fuente

M = Mutiplicador (pendiente)
B = Compensacion (intercepto)

2.4.5. Hoja de calculo

Esta operacidon permite acceso a todas las variables del proceso. Se puede
utilizar para manipular o ejecutar calculos sobre las variables del proceso,
debido a que es una operacion en & que las operaciones matematicas se
realizan automaticamente y se actualizan los valores de las celdas a medida
gue las variables del proceso cambian. En esta hoja se pueden crear
férmulas matematicas complejas, utilizando la sintaxis convencional de otras
hojas de calculo. Ademas permite aplicar programacion logica, utilizando
operadores tipo bolean para comparar valores de dos o mas variables y

ejecutar acciones dependiendo del resultado. Se puede importar cualquier



variable del proceso simulado y exp ortar el valor de las celdas a algun campo

especifico de las operaciones del proceso.
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3. PROYECTO PARA LA RECUPERACION DE CONDENSADOS EN LA
ESTACION BALCON.

La simulaciéon de los casos se realizd con el simulador “HYSYS 3.2” de la
empresa ASPEN, el cual fue descrito en el capitulo anterior. Con la ayuda de
esta herramienta software se evaluaron los parametros de disefio y
dimensionamiento de los equipos necesarios para la implementacion de un

sistema de procesamiento de gas en la Estacion Balcon.

3.1. CONSTRUCCION DEL MODELO

En esta seccion se describe la construccion del modelo a partir de los datos
de produccion, de la composicion del gas de la Estacién Balcén y de los
mejores resultados mostrados por la simulacién del proceso. Los datos de
campo utilizados para este fin fueron suministrados por la empresa HOCOL
S.A.

3.1.1. Breve Descripcion de la Estacion Balcon

El campo Balcon cuenta con 6 pozos activos; el fluido producido en cada uno
de estos pozos es conducido a la estacién de separacion y tratamiento por
medio de tuberias individuales que llegan al colector general, el cual permite
la distribucién del flujo a dos separadores de prueba y dos separadores
trifasicos. El crudo proveniente de los separadores es llevado a los “gun

barrel” y posteriormente es almacenado en tanques atmosfeéricos.

El gas procedente de los separadores es enviado al sistema de compresion,

adquiriendo la presién necesaria para su deshidratacion en una torre de
absorcién con Trietilenglicol (TEG); el gas deshidratado es transportado

hacia San Francisco por un gasoducto de 6”.
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En la actualidad el gas proveniente del tratamiento de crudo en la Estacion
Balcdn es utilizado para generar energia eléctrica para uso propio y para
reinyectarlo al yacimiento con el propdésito de mantener la presion. Este gas
contiene entre 4 - 4.6 GPM (tabla 31 y tabla 32)%, lo cual ha causado
problemas técnicos en los generadores puesto que estan disefiados y
construidos para trabajar con un gas de bajo contenido de hidrocarburos
licuables; ademas causan reduccion de la capacidad en el gasoducto y
pérdida de productos livianos que pueden llegar a tener una gravedad API

entre 60 — 70 grados, siendo de gran valor comercial.

TABLA 3.1
COMPOSICION DEL GAS EN BASE SECA.
COMPONENTE PORCENTAJE

MOLAR

Metano 66.36
Etano 10.336
Propano 8.97
Iso-butano 1.30
Normalbutano 3.15
Iso-pentano 0.78
Normalpentano 0.69
Hexano 0.33
Heptano 0.06
Octano 0.08

§ Datos suministrados por la Empresa Hocol S.A. Promedio de muestreos realizados por CORE LAB.



TABLA 3.2
CONTENIDO DE PESADOS EN EL GAS.

COMPONENTE % MOLAR GPM BPD
C3 8.97 2.465 58.70

Cé4’s 4.45 1.416 33.71
C5's” 1.96 0.749 1.783
TOTAL 15.38 4.630 110.24

*Para 1.0 MMSCFD
Para eliminar estos inconvenientes y aprovechar el valor de los productos
livianos, se plantea la posibilidad de instalar un sistema de procesamiento
gque permita obtener dos corrientes, una de gas con bajo contenido de
pesados (0 gas combustible) y otra de condensados. La prefactibilidad de
este planteamiento se determinara por medio de un analisis técnico y un
presupuesto global que dara una primera aproximacion de la viabilidad del

proyecto.

3.1.2. Selecciénde la Tasa de Alimentacion

Teniendo en cuenta los pronosticos de produccion de fluidos en el campo
Balcén para los préximos afios (tabla 3.3 y Figura 3.1), y realizando las
simulaciones para diferentes tasas de alimentacion para el sistema de
procesamiento de gas, se observan los resultados que se enuncian a

continuacion.



TABLA 3.3
PRONOSTICOS DE PRODUCCION DE FLUIDOS DEL CAMPO BALCON

CRUDO GAS AGUA

FECHA | BOPD KSCFD | BWPD
2004 7000 3700 8000
2005 11700 5700 10000
2006 13600 6600 13000
2007 11600 5600 15900
2008 9500 4600 18300
2009 8400 4000 19000
2010 8100 3900 20900
2011 7600 3700 22000
2012 6000 2900 23400
2013 4800 2300 24700
2014 3900 1900 25700
2015 3200 1500 26000
2016 2600 1200 27000
2017 2100 1000 27600
2018 1800 800 28000
2019 1500 700 28400
2020 1200 630 28500
2021 1100 530 28800
2022 930 450 29160
2023 780 380 29290
2024 650 315 29400
2025 460 220 10730
2026 400 190 10790




FIGURA 3.1
PRONOSTICOS DE GAS.
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Para cada una de las tasas de alimentacion al sistema de procesamiento de
gas, el tiempo de utilizacion de la planta serd determinado por el volumen
manejado por las torres. Las columnas trabajan eficientemente hasta que
operan a la mitad ¢ su capacidad total, por lo tanto, para una tasa de
2.0 MMSCFD, la capacidad de las torres se estaria aprovechando desde
2005 hasta 2017 (12 afos), fecha en la cual trabajara a la mitad de su

capacidad total. Para 2.5 MMSCFD, desde 2005 hasta 2016 (11 afios). Para



3.0 MMSCFD, desde 2005 hasta 2015 (10 afios). Para 3.5 MMSCFD, de
2005 a 2014 (9 afos). Los resultados obtenidos de recuperacion de propano

y butanos que se muestran a continuacién fueron obtenidos a partir de la
simulacién del proceso:

TABLA 3.4
RECUPERACION DE PROPANO Y BUTANOS'
TASA DE RECUPERACION DE
ALIMENTACION COMPONENTES
(MMSCFED) (%MOLAR)
C3 I-C4 N-C4
2,0 86 92 98,5
25 86 91 98,5
3,0 86 917 98,5
35 93 97,7 98,6
4,0 92 96 98,5

* Estos resultados son obtenidos a partir de la simulacion del sistema de Fraccionamiento.

Observando los resultados anteriormente expuestos, podemos concluir que
la tasa de alimentacion que ofrece mayor recuperacion de componentes
pesados y de interés es la tasa de 3.5 MMSCFD, con la cual las torres
estarian disefladas para trabajar durante 9 afios y no serian subutilizadas
durante este periodo. Ademés se plantea la posibilidad de recuperar la
inversidbn en menor tiempo que para una tasa de alimentacibn mas baja,
debido a la tasa de flujo de cada uno de los componentes, es decir, cuanto
mayor sea la tasa de alimentacién mayor sera la tasa de flujo de cada uno de
los componentes de interés que tienen gran valor comercial, representando

mayores ingresos para la empresa.
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3.2. SIMULACION DE DIFERENTES ALTERNATIVAS DE
PROCESAMIENTO

Para la simulacién del sistema de procesamiento de gas, se tienen en cuenta
la alternativas de destilacion, absorcion y recuperacion de condensados,
descritos en el capitulo 1, estos métodos son los mas utilizados en la
industria para la recuperacion de livianos. La simulacion para refrigeracion
mecanica, no se tuvo en cuenta debido a que se tienen dos posibilidades
para tratar el gas con este sistema; una es tomandolo de los separadores
generales a una presion de 60 psia y suministrarle energia a través de un
compresor para llevarlo cerca de los 1000 psia; luego el gas es dirigido al
sistema de tratamiento por refrigeracion que usa una planta Joule -
Thompson que reducira la presion para realizar su trabajo. La otra opcion es
tomar el gas a la salida de la deshidratadora que trabaja normalmente a 1200
psia y enviarlo directamente a la planta de refrigeracion, en donde se le
disminuira la presion; pero es importante mencionar, que este gas va a ser
transportado por el gasoducto y necesita una presion cercana a los 1200
psia, por lo tanto, ninguna de las dos posibilidades es viable desde el punto
de vista técnico, ni econdémico, debido a que el gas sera comprimido,

expandido y vuelto a comprimir.

3.2.1. Simulacion del Sistema de Fraccionamiento

El gas de entrada se recibe de los separadores generales a una temperatura
de 105 °F y a una presion de 60 psia, este gas se encuentra saturado con
agua. El proceso de recuperacion de los condensados consiste
fundamentalmente en un sistema de fraccionamiento que se describe a

continuacion. (Figura 3.2)
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2/ Compresion
El gas es comprimido antes de ingresar al sistema de enfriamiento debido a

que las torres fraccionadoras trabajan a presiones mayores de 60 psi y el
fluido debe estar en fase liquida. El gas de entrada se envia a un compresor
gue opera a 537 HP y despacha el gas a una presion de 464.7 psia 'y a una

temperatura de 391.5 °F.

2\ Enfriamiento

El gas es enfriado para alcanzar su punto de rocio y poder ser fraccionado en
la torre desetanizadora. Luego de la compresion el gas es enviado a un
enfriador que opera a 1.642*10° Btu/h el cual enfria el gas hasta una
temperatura de 105 °F, después de este proceso el gas es enviado a un
“chiller” el cual opera a 1.66*10° Btu/h y entrega el gas a una temperatura de
-70 °F y una presidn de 454.7 psia. Para realizar este proceso de

enfriamiento se debe tener en cuenta el sistema de inhibiciéon de hidratos.

s/ Separaciéon

Luego de ser enfriado, el gas es enviado a un separador trifasico donde se
separan las fases vapor yliquido y el agua sale como producto de fondo. El
producto de cima con una composicion de 0.937 fraccibn molar de metano,

es enviado a los compresores para luego ser transportado por el gasoducto.

4l Desetanizacion

La corriente liquida proveniente del separador es enviada a la columna
desetanizadora, la cual opera a una presion en el tope de 444.7 psia y en el
fondo de 454.7 psia y a una temperatura del rehervidor de 222 °F. Esta
columna cuenta con un nimero de platos teéricos de 20 y una relacion de
reflujo de 1.3 (Condensador con reflujo total). Se recupera como producto de

cima un total de 0.662 fraccién molar de metano, un 0.338 fraccién molar de
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etanoy un 2,61*10° fraccién molar de propano. Como producto de fondo se

tiene propano y mas pesados.

il Despropanizacion

La corriente de fondo de la desetanizadora es llevada a la despropanizadora
gue opera a una presion de cima de 274.7 psia y de 284.7 psia en el fondo,
por lo cual la corriente proveniente de la desetanizadora es expandida a
través de una valvula hasta alcanzar una presion de 284.7 psia. La columna
despropanizadora esta compuesta por 32 platos tedricos, tiene una relacion
de reflujo de 3.5 (condensador total), temperatura de condensador de 120 °F,
condiciones a las cuales se logra una recuperacion del producto de cima de
7.42*10°7 fraccién molar de metano, 128*1072 fraccién molar de etano, 0.987
fraccion molar de propano y 1.58*10* fracciébn molar de iso-butano. La

corriente de fondo esta compuesta por C4's".

1l Desbutanizacion

La corriente proveniente del fondo de la despropanizadora se expande a
través de una valvula hasta una presion de 99.7 psia, presion a la cual opera
la columna desbutanizadora. La torre esta compuesta por 20 platos tedricos,
una relacién de reflujo de 1.21 (condensador total) y una temperatura en el
condensador de 130 °F, con estas condiciones de operacion se obtiene un
producto de cima con 4.75*10°% fraccién molar de propano, 0.265 fraccién
molar de iso-butano, 0.648 fracciéon molar de normatbutano y 7.03*107
fraccion molar de iso-pentano. El producto de fondo esta compuesto por

pentanos y mas pesados que constituyen la gasolina natural.

Estos resultados se muestran en el anexo L.
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3.2.2. Simulacion del Sistema de Absorcion

La corriente de alimento para la absorbedora es el gas proveniente de la
deshidratadora de glicol, con un contenido de agua maximo de
7 Ib/MMSCEFD, el cual esta a una temperatura de 140 °F y a una presion de
1200 psia. La absorcion se llevara a cabo a baja temperatura y alta presion;

el proceso se describe a continuacion. (Figura 3.3)

2\ Enfriamiento

El gas proveniente de la deshidratadora se enfria en un “chiller’, cuya
especificacion es de 1.133*10° Btu/h, hasta una temperatura de 10 °F. En
este proceso se debe tener en cuenta la inhibicion de hidratos para evitar la

formaciéon de los mismos.

2! Separaciéon
El fluido proveniente del "chiller" es enviado a un “scrubber” para remover

todos los liquidos que puede contener el gas, de tal forma, que entre a la

absorbedora en fase gaseosa.

sl Absorcion

El gas proveniente del “scrubber” entra a la torre absorbedora la cual opera a
una presion de cima de 1190 psia. La torre consta de 4 platos teoricos y
opera con un aceite de peso molecular entre 100 y 200, como absorbedor de
compuestos pesados. Como producto de cima se tiene gas seco cuya
composicién es 0.964 fraccién molar de metano, 3.43*10°2 fraccién molar de
etano y 1.39*107 fraccién molar de propano; en el producto de fondo se tiene
“aceite rico” el cual esta compuesto por 0.340 fraccibn molar de metano,
0.111 fraccion molar de etano, 8.27*1072 fraccion molar de propano y mas
pesados. Debido al alto contenido de metano y etano, esta corriente se
envia a una desetanizadora de aceite rico de tal forma, que se pueda obtener

una corriente de aceite con bajo contenido de livianos.
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4l Desetanizacion

La corriente proveniente de la torre absorbedora tiene una presion de
1195 psia, por lo cual se expande a través de una valvula para que entre a la
desetanizadora a una presion de 260 psia, la columna cuenta con un nimero
de platos tedrico de 10; a estas condiciones de operacion el producto de
cima esta compuesto por 0.803 fraccion molar de metano, 0.159 fraccion
molar de etano y 3.40*10°? fraccién molar de propano y el producto de fondo
tiene una composicién de 7.55*10° fraccién molar de etano, 0.118 fraccién

molar de propano y mas pesados.

sI Despojo

La corriente de fondo de la desetanizadora es llevada a una despojadora
para realizar la regeneracion del aceite absorbedor. Esta columna opera a
una presion de 160 psia y contiene 10 platos teo6ricos con una relacion de
refluo de 2.0 (condensador total). El producto de fondo sera el aceite
regenerado con una composicion de 0.998 fraccidbn molar y la corriente de
cima serd un producto compuesto de propano y mas pesados, el cual se

mezclara con el producto de fondo del “scrubber”.

1l Desbutanizacion

Luego de la mezcla del producto de cima de la despojadora y el producto de
fondo del “scrubber”, se lleva a una desbutanizadora que opera a una presion
de 90 psia, contiene 10 platos tedricos, una relacion de reflujo de 3.5 y
recupera como producto de cima GLP con una composiciéon molar de 0.447
propano, 7.23*102 iso-butano, 0.177 normal-butano y como producto de

fondo gasolina natural.

Los resultados para la recuperacion de condensados para el sistema de

absorciéon se muestran en el anexo M.
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3.2.3. Simulacién de Recuperacion de Condensados

El gas proveniente de la deshidratadora de glicol con un contenido de agua
maximo de 7 Ib/MMSCFD que esta a una temperatura de 140 °F y a una
presion de 1200 psia, serd la corriente de entrada para la condensacion de
hidrocarburos pesados y su posterior estabilizacion. El proceso consistira
fundamentalmente en el enfriamiento del gas para condensar parte del agua

y de los hidrocarburos pesados que contiene. (Figura 3.4).

s Enfriamiento

El gas de entrada es enviado a un enfriador que opera a 2.18+*10° Btu/h el
cual enfria el gas hasta una temperatura de 105.8 °F, después de este
proceso la corriente es enviada a otro enfriador que opera a 2.59*10° Btu/h y
entrega el gas a una temperatura de 75 °F, luego es enviado a un “chiller”
gue enfria el gas hasta una temperatura de 39.8 °F y lo entrega a una
presion de 1135 psia. Para realizar este proceso de enfriamiento se debe
tener en cuenta el sistema de inhibicion de hidratos.

sl Separacion
Luego de ser enfriado, el gas es enviado a un separador donde las fases

vapor yliquido se separan. EIl producto de cima con una composicion de
0.733 fraccién molar de metano, 932*10% fraccién molar de etano, es
enviado al segundo enfriador para intercambiar calor con el gas de carga

para luego ser transportado por el gasoducto.
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4l Estabilizacion

El producto de fondo del separador anterior es enviado al primer enfriador
para intercambiar calor con el gas de carga, de este enfriador sale a una
temperatura de 130.6 °F y una presion de 1130 psia. Para ingresar a la torre
estabilizadora, es enviado a una valvula de expansién que lo entrega a una
presion de 80 psia, presion a la cual opera esta columna. Esta torre
estabilizadora consta de 12 platos teoricos, que proporcionan una
recuperacién de 3.71*10* fraccién molar de iso-butano, 221*107? fraccién
molar de normal-butano, 0.291 fraccién molar de iso-pentano, 0.323 fraccion
molar de normal-pentano y 0241 fraccion molar de hexano. Se obtiene una
corriente estabilizada que pueda mezclarse ®n el crudo producido en la
estacion. La corriente estabilizada tendra una presion de vapor inferior a la
presion atmosférica (RVP de 13.2 psia) para permitir su almacenamiento en

tanques atmosféricos.

Los resultados para la alternativa de recuperacion de condensados se

muestran en el anexo N.

3.3. DIMENSIONAMIENTO BASICO DE LOS EQUIPOS

El dimensionamiento basico de los equipos requeridos para ks alternativas
de sistemas de procesamiento del gas de la Estacion Balcon, se hizo por
medio de simulacién, las bases matematicas para estos célculos se
presentan en el anexo K. Los resultados obtenidos se muestran a

continuacion:



3.3.1. Sistema de Fraccionamiento

s/ Compresion

?P ?T POTENCIA
EQUIPO _
(psia) (°F) (hp)
Compresor 404.7 287 537
2\ Refrigeracion
?T “DUTY”
EQUIPO
(°F) (Btu/h)
Enfriador 286.5 1.6%10°
“Chiller” 175 1.5%10°
4l Separacion y Fraccionamiento
DIAMETRO | ALTURA | PRESION | TEMPERATURA
EQUIPO
(ft) (ft) (psia) (°F)
Separador 2.5 13.75 454.7 -70
Desetanizadora 3.0 20.0 454.7 -
Despropanizadora 1.0 10.0 284.7 -
Desbutanizadora 6.5 20.0 99.7 -
3.3.2. Sistema de Absorcién
s Refrigeracion
?T “DUTY”
EQUIPO
(°F) (Btu/h)
“Chiller” 130 1.13*10°
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4/ Separacion y Absorcion

DIAMETRO | ALTURA | PRESION | TEMPERATURA
EQUIPO _
(ft) (ft) (psia) (°F)
“Scrubber” 2.0 11.0 1200 10
Separador 15 8.3 90 -76
Absorbedora 15 6.0 1200 -
Desetanizadora 15 175 255 -

“ Still” 4.0 14.0 160 -
Desbutanizadora 25 13.5 90 -
3.3.3. Sistema de Recuperaciéon de Condensados
2\ Refrigeracion

?2T “DUTY”
EQUIPO
(°F) (Btu/h)
Preenfriador 34.2 2.18*10°
Enfriador 30.8 2.59*10°
“Chiller” 35.21 3.143*10°
Intercambiador 4.29 2.41*10%
4/ Separacion y Estabilizacion
DIAMETRO | ALTURA PRESION | TEMPERATURA
EQUIPO _
(ft) (ft) (psia) (°F)
Separador 15 8.3 1135 39.8
Estabilizadora 1.0 16.2 80 -
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4.  ANALISIS TECNICO Y ECONOMICO.

El andlisis técnico y econdmico se basa en los resultados de recuperacion

obtenidos en la simulacion de las alternativas de procesamiento, el
presupuesto global de los equipos necesarios y el costo de GLP, condensado

y gasolina natural.

4.1. ANALISIS TECNICO

Para el andlisis técnico, que se presenta al final de este capitulo, se tienen en
cuenta los resultados obtenidos de recuperacion de condensados para cada
una de las alternativas planteadas para el procesamiento del gas de la
Estacion Balcdn. Estos resultados se enuncian a continuacion en una tabla

comparativa de los mismos.

RECUPERACION DE
ALTERNATIVA GLP COND. GN
(gal/d) (gal/d) (gal/d)
Fraccionamiento - 5,664.792 | 2,238.739
Absorcion con Aceite Pobre 13,297.116 - 2,553.180
Recuperacion de Condensados - 1,440.518 -

En la industria segun la experiencia, la destilacién es la alternativa mas
econémica para el procesamiento del gas’. Las torres de absorcién no son
muy populares debido a su dificultad para ser operadas?. La estabilizacién de
condensados se puede considerar como una alternativa econdémica de
recuperacion de liquidos del gas, pero es poco eficiente, debido a que es
necesario que los productos blancos posean una presion de vapor Reid

(RVP) inferior a la presion atmosférica.



Teniendo en cuenta los resultados anteriores, a pesar que la literatura no
recomienda la implementacion de torres de absorcidn con aceite rico, debido
a sus problemas operacionales y costos por mantenimiento, se recomienda
la implementacién de esta alternativa como sistema de procesamiento del
gas de la Estacion Balcoén, al ser el sistema que brinda la mayor recuperacion
de livianos. Esta recomendacion debe ser soportada con el analisis

econdmico que se presenta a continuacion.

4.2. ANALISIS ECONOMICO

El presente andlisis se realiza para una Tasa Interna de Retorno (TIR) para la
Estacion Balcon de 25% efectiva anual (EA), dato con el cual se calculara el
tiempo de recuperacion de la inversion. La moneda empleada es el ddlar
americano con una tasa de cambio de $2,700/US$1. También se debe tener
en cuenta que la planta de procesamiento de gas trabajar4d a su maxima
capacidad durante seis (6) afos, es decir, hasta el afio 2011.

4.2.1. Presupuesto Global

El presupuesto global de los equipos se har4 con base en los datos
facilitados por las empresas suministradoras de equipos, como sondeo de
mercados a un nivel académico, mas no como cotizacion especifica de cada
uno de los equipos que se dimensionaron en la simulacion de ks diferentes
alternativas de procesamiento de gas. EIl presupuesto se analizara para las
alternativas de destilacion, absorcion con aceite pobre y recuperacion de

condensados.
sl Presupuesto Global de Destilacion

El presupuesto aproximado para esta alternativa, fue suministrado por la
empresa NATIONAL PROCESS EQUIPMENT.
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Planta de fraccionamiento de GLP de capacidad de 3.5 MMSCFD, para
recuperar 200 bbl/d de propano, 130 bbl/d de condensado y 50 bbl/d de
gasolina natural Con un LTS (“Low Temperature Set Up”) con rango de
operacion entre -30 °F a -50 °F, con alimento a la desetanizadora de -87 °F,
usando dos compresores reciprocantes de refrigeracion de 80 hp. Se
incluyen los sistemas de separacion, refrigeracion, fraccionamiento,
inyeccion de glicol, sistemas de medios de calentamiento e intercambiadores

de calor.

El costo de este sistema es de US$ 1, 600,000.

sl Presupuesto Global de Absorcion con aceite pobre

Los costos aproximados para los equipos utilizados en esta alternativa de
procesamiento fueron suministrados por la empresa NATIONAL PROCESS
EQUIPMENT.

Planta de absorcién con capacidad de 3.5 MMSCFD, con sistema de
enfriamiento mecanico con un LTS (“Low Temperature Set Up”) que opera a
-29 °F y un sistema de inyeccion de glicol. Se incluyen los equipos de los
sistemas de separacion, despojo, fraccionamiento y los compresores para el

gas residual.

El costo de este sistema es de US$ 2, 000,000.

s Presupuesto Global de Recuperacion de Condensados

El presupuesto para este método de procesamiento de gas fue elaborado por

la empresaPETROINGENIERIA LTDA.

Dos intercambiadores de calor, “chiller”, Separador (trifasico:

Gas/Condersado/glicol), columna de estabilizacion. Rehervidor de glicol



(capacidad del quemador estimada: 500,000 Btu/h), filtros, bombas de
inyeccion, separador trifdsico, compresor de refrigeracion (tipo tornillo,
capacidad estimada 40 RT), acumulador de

separador de succion,

refrigerante y condensador de refrigerante.

El costo es de US$ 550, 000.

El Precio estimado, incluye la elaboracién de la ingenieria de detalle, la
preparacion del manual de operacion y mantenimiento, el libro de control de
calidad de fabricacién y la provision de la ingenieria basica de instalacion
(planos de cafierias de interconexion y plaros de interconexion eléctrica).

4.2.2. Andlisis del Sistema de Fraccionamiento

i ANO
DESCRIPCION 0 1
CANTIDAD DE CONDENSADO (gal/d) 0.00 5,664.79
VALOR DE CONDENSADO (US$) 0.00 0.86
INGRESOS VENTA CONDENSADOS (US$) 0.00 4,896.64
CANTIDAD DE GASOLINA NATURAL (gal/d) 0.00 2,238.73
VALOR DE GASOLINA NATURAL (US$) 0.00 1.26
INGRESOS POR VENTA GASOLINA (US$) 0.00 2,819.24
COSTO DE DESARROLLO (US$) -1,600,000 0.00
UTILIDAD NETA (US$) -1,600,000 | 2,816,299.74
VALOR PRESENTE NETO (25%) (US$) -1,600,000 | 2,253,039.79
VALOR NETO ACUMULADO (US$) -1,600,000 | 653,039.80
' 1,600, 000
RECUPERACION MENSUAL 187,753.32

TIEMPO DE RECUPERACION 8 MESES Y 16 DIAS

El tiempo de recuperacion se halla cuando el valor neto acumulado sea cero.
Para el afio uno (1) se tiene una utilidad de US$ 2, 816,299.74 y un valor
presente neto de US$ 2, 253,039.79, que se expresa en recuperacion
mensual dividiéndolo entre doce (12) meses, dicha recuperacién mensual se
multiplica por ocho (8) meses y dieciséis (16) dias para obtener una cantidad



de US$ 1, 600,000 que sumado al valor neto acumulado proporciona un valor
de cero, por lo tanto, el tiempo de recuperacion es de ocho meses y dieciséis

dias.

4.2.3. Analisis del Sistema de Absorcion

: ANO
DESCRIPCION 0 1
CANTIDAD DE GLP (gal/d) 0.00 13,297.12
VALOR DE GLP (USS$) 0.00 0.59
INGRESOS VENTA CONDENSADOS (US$) 0.00 7,878.54
CANTIDAD DE GASOLINA NATURAL (gal/d) 0.00 2,553.18
VALOR DE GASOLINA NATURAL (US$) 0.00 1.26
INGRESOS POR VENTA GASOLINA (US$) 0.00 3,215.22
COSTO DE DESARROLLO (US$) -2,000,000 0.00
UTILIDAD NETA (US$) -2,000,000 | 4,049, 222.69
VALOR PRESENTE NETO (25%) (US$) -2,000,000 | 3,239,378.15
VALOR NETO ACUMULADO (US$) -2,000,000 | 1,239,378.15
2,000, 000
RECUPERACION MENSUAL 269,948.18
TIEMPO DE RECUPERACION 222 DIAS

Para el afio uno (1) se tiene una utilidad de US$ 4, 049,222.69, con un valor
presente neto de US$ 3, 239,378.15, el cual se expresa en recuperacion
mensual dividiéndolo en doce (12) meses, esta recuperacion mensual se
multiplica por el numero de meses necesario para que el valor neto
acumulado sea de cero (0), en este caso el tiempo de recuperacion de la

inversion (valor neto acumulado = 0) es de 7.41 meses (222 dias).



4.2.4. Analisis de Recuperacion de Condensados

ANO
DETALLE 0 1 2
CANTIDAD DE CONDENSADO (gal/d) 0.00 1,440.52 1,440.52
VALOR DE CONDENSADO (US$) 0.00 0.8644 0.86
INGRESOS POR VENTA CONDENSADOS (US$)||  0.00 454,492.07 454,492.07
CANTIDAD DE GASOLINA NATURAL (gal/d) 0.00 0.00 0.0000
VALOR DE GASOLINA NATURAL (US$) 0.00 0.00 0.0000
INGRESOS POR VENTA GASOLINA (US$) 0.00 0.00 0.00
COSTO DE DESARROLLO (US$) -550,000 0.00 0.00
UTILIDAD NETA 550,000 ||  454,492.07 454,492.07
VALOR PRESENTE NETO (25%) (US$) 550,000 |  363,593.66 290,874.92
VALOR NETO ACUMULADO (US$) 550,000 | -186,406.34 || 104,468.58
186,406.34
RECUPERACION MENSUAL 24,239.58

TIEMPO DE RECUPERACION

1 ANO Y 231 DIAS

Para el afio dos (2) se tiene una utilidad de US$ 104, 468.58 y un valor
presente neto de US$ 290, 874.92, que se expresa en recuperacion mensual

dividiéndolo entre doce (12) meses, dicha recuperacibn mensual se multiplica

por el tiempo necesario para obtener una cantidad de US$ 186, 406.34 que

sumado al valor neto acumulado proporciona un valor de cero, por lo tanto, el

tiempo de recuperacion es de un afio y 231 dias.

Observando los resultados anteriores y teniendo en cuenta el analisis

técnico, el sistema de absorcion con aceite rico es la alternativa que

proporciona mayor recobro de livianos, menor tiempo de recuperacion de la

inversion y mayores ganancias para la empresa.




5. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.

. La destilacion es probablemente la alternativa mas econdmica para el
procesamiento del gas natural, basado en la volatilidad relativa de los
compuestos clave pesado y clave liviano y en las propiedades fisicas del

fluido involucrado en el proceso.

. La absorcién con aceite rico es poco utilizada en la actualidad debido a la
dificultad de operacion y mantenimiento de la torre. Los sistemas de
absorcién que actualmente se encuentran en la industria son sistemas

preexistentes optimizados.

. El gas de la estacién Balc6n contiene entre 4 - 4.6 GPM, el cual ha
causado problemas técnicos en los generadores puesto que estan
disefiados para trabajar con un gas de bajo contenido de hidrocarburos
licuables; ademas causan reduccién de la capacidad en el gasoducto y

pérdida de productos livianos que son de gran valor comercial.

. La tasa de alimentacion que se escogio para la simulacion del proceso,
esta basada en los prondsticos de gas, en el tiempo de operacion de la
planta a su capacidad total, en el tiempo de trabajo del sistema y en la

cantidad de recuperacién de hidrocarburos livianos.

. Se obtuvo un modelo de simulacion para cada una de las alternativas de
procesamiento de gas, que reprodujo las condiciones de los sistemas,
con el cual se pueden realizar corridas posteriores para fines de

evaluacion u optimizacion de la planta.



6. La simulacion con refrigeracion mecanica no se realizo debido a que las
dos opciones posibles para tomar el gas de alimento para la planta,

resultan poco viables tanto técnica como econémicamente.

7. Con base en la simulacion, se determind el dimensionamiento basico de
los equipos necesarios para tratar el gas de acuerdo con las condiciones

de operacioén y flujo dadas.

8. De acuerdo con el andlisis técnico y econdmico, se recomienda la
implementacion del sistema de absorcidn, debido a que presenta menor
tiempo de recuperacion de la inversion, mayor recobro de gasolina natural
(GN) y de gas licuado del petréleo (GLP) y representa mayores beneficios

econdmicos para la empresa.

9. Se debe terer en cuenta en el estudio y realizacion de la ingenieria
basica y de detalle para la implementacién del sistema de absorcion con
aceite rico, la dificultad para operar la planta y los costos por

mantenimiento de la misma.

10. Al momento de solicitar las cotizaciones a las empresas especializadas
en equipos para el procesamiento de gas, fueron renuentes a invertir
tiempo en la elaboracion de un presupuesto global para fines académicos,
por lo tanto, facilitaron Unicamente datos de costos para proyectos en los

cuales habian participado anteriormente.
11. Se recomienda, para estudios posteriores, solicitar las cotizaciones a las

empresas de manera formal por intermedio de la entidad interesada en el

montaje e implementacion del sistema de procesamiento de gas.
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ANEXO K.
FUNDAMENTOS MATEMATICOS

s/ DISENO DE COLUMNAS

El grado de separacion o pureza de un producto tiene un impacto directo
sobre el tamafio de la columna y los requerimientos de servicios. Alta pureza
requiere mas platos, mas reflujo, mayor didmetro y/o reducida cantidad de
producto. Una medida cuantitativa de la dificultad para una separacion es el

factor de separacion S , definido como?:

X, 0

aX, 0 .
S: = ETDE éTBE Ecuacién K.1
B Bk D Bk

Xp = Flujo molar del componente clave en el destilado (producto de cima),

Donde:

moles/unidad de tiempo
Xg = Flujo molar del componente clave en el producto de fondo,
moles/unidad de tiempo
LK = Subindice componente clave liviano
HK = Subindice componente clave pesado

La volatilidad de lo componentes se expresa como la volatilidad relativa a.

Esta variable esta definida como la relacion d las constantes de equilibrio de

los compuestos claves liviano y pesado:

a= KLK .z
- K Ecuacion K.2
HK

El nimero minimo de etapas puede ser calculado para la mayoria de los

sistemas multicomponentes por la ecuacion de Fenske?.
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_ log S¢

S, =
loga

Ecuacion K.3
prom

La apom €s la volatilidad relativa promedio en una columna para los
componentes claves en la separacion. El promedio mas utilizado es el

aritmético.

_agm.ta

cima fondo .
a prom = 2 Ecuacion K.4

Si la volatilidad relativa varia ampliamente, se usa la aproximacion de Winn!

en la cual se modifica la volatilidad.

_K
bij - %b Ecuacién K.5

Donde el exponente b se obtiene haciendo una relacién con la ecuacion K.5
para cima y para fondo, en la cual queda como funcion de las K, las cuales

se leen en las figuras para los valores de K en el rango de interés.

El minimo nimero de etapas se calcula con la siguiente expresion:

by
u

0' 0 aBo

"%x x_: Dy

B Q_K D By € »

S, = Ecuacion K.6
logb;

Donde
B = Flujo molar total de producto de fondos, moles/unidad de tiempo

D = Flujo molar total de producto destilado (cima), moles/unidad de tiempo
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El método de Underwood® es el mas usado para calcular la minima relacién

de reflujo.
n
0 X
1-g=a = Ecuacion K.7
4 (@ -a)/a,
Donde

g = moles de liquido saturado en el alimento por mol de alimento (= 1 cuando

esta en punto de burbuja).

Luego de calcular ?, se calcula la minima relacién de reflujo como sigue:

.0 Q Xoi
“°f +1=R _+1=Q DI Ecuacion K.8
ngn (ai_q)/ai

Donde
Lo = Flujo molar total de reflujo liquido, moles /unidad de tiempo
D = Flujo molar total de producto destilado de cima, moles/unidad d e tiempo

m = Relaciéon minima de reflujo

Para el diametro de la torre se utiliza la ecuacién de Souders and Brown?:

ro-r
Viax = C* [/ Ecuacion K.9
IFV
Donde
Vmax = Velocidad maxima, ft/h

C = Pardmetro que se encuentra en laFigura K.1, ft/h
?. = Densidad de la fase liquida, Ib/ft®

?v = Densidad de la fase vapor, Ib/ft®
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FIGURA K.1
CORRELACION SOUDERS-BROWN PARA EL TAMANO
APROXIMADO DE TORRE
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El diametro de la columna es:

D, = | O Ecuacion K.10
t O-7854Vmax cuacion K.

Gmax = Carga de vapor al plato, ft3/h

Donde

2| DISENO DE COMPRESORES
Para compresores reciprocantes de accion doble la tolerancia (“clearance”)

esta dada por la siguiente ecuacion’:

ICHE + C;QE

M7+ (a2 - a7 )o.resas

Ecuacion K.11

Donde:

%C = % de tolerancia o volumen muerto

dc = diametro del cilindro, pulgadas

d; = diametro de la varilla del piston, pulgadas
S = longitud del’stroke”, pulgadas

Cre yCce = tolerancia propia de cada compresor

El desplazamiento del pistén esta dado por®:
—06- R- CERA *Zs/ _qU iy
Vy =96- R CQR %d 1H Ecuacion K.12

Donde:
C =tolerancia, %

R = relacion de compresion
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K = relacién de calores especificos
Z = factor de compresibilidad
Subindices:

S = succion

d = descarga

La potencia de compresion se calcula con los siguientes parametros:

Relacién de Compresion®:

Py
1

n£ 3- 4 Ecuacion K.13

MDEO
wU

K
(WEE e HN

Donde:
R = Relacién de compresion, adimensional

P = Presion, psia
Potencia al Freno®:

BHP = 22R*n* q, Ecuacion K.14

Donde:

gg = capacidad real del compresor.
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