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RESUMEN

TITULO: EVALUACION DE LA APLICACION DE LAS TECNICAS DE AUTORREFRIGERACION
TURBOEXPANDER Y EXPANSION JOULE THOMSON PARA EL RECOBRO DE LiQUIDOS A
PARTIR DEL GAS NATURAL, CASO ESTUDIO.!

AUTORES: HOOVER LEONARDO MARIN MEDINA?2
DAVID GONZALO SANCHEZ JIMENEZ

PALABRAS CLAVE: Proceso isoentalpico, proceso isoentropico, autorrefrigeracion, etano,
propano, turboexpander, valvula de expansion, LGN (liquidos del gas natural).

DESCRIPCION:

El gas natural se ha convertido en un producto de gran incidencia e influencia en la vida y el
desarrollo del ser humano en la parte industrial, junto con sus derivados, los cuales son obtenidos
mediante el debido procesamiento del gas proveniente del pozo; ya que ademas de un valor
econdémico extra, los liquidos del gas natural vienen siendo requeridos progresivamente en
mayores cantidades, especialmente el etano, para el desarrollo de otras industrias.

Existen varios métodos para el recobro de liquidos a partir del gas natural, como lo son los
procesos de adsorcion, absorcién, separacion por membranas y los procesos de autorrefrigeracion.
La eleccion del proceso ideal para la recuperacién de LGN, depende en gran medida de las
condiciones del gas de alimento al sistema; en donde se tiene que considerar compaosicion, presién
y temperatura de entrada y demas requerimientos que deben tomar en cuenta.

El objetivo de este proyecto es comparar los resultados en la recuperacién de C2, C3, C4 y los
componentes de la gasolina mediante el uso de las técnicas de autorrefrigeracion turboexpander y
expansion Joule-Thomson, donde se pretendera determinar cuél de los procesos es el méas
eficiente de acuerdo a las caracteristicas del escenario presentado, mediante el analisis de los
resultados arrojados por la simulacién.

! Trabajo de grado

2 Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas. Escuela de Ingenieria de Petréleos.
Director: M.Sc. Nicolas Santos Santos
Codirector: Ing. Helena Margarita Ribon Barrios

14



ABSTRACT

TITLE: EVALUATION OF SELF-REFRIGERATION JOULE THOMSON EXPANSION AND TURBO
EXPANDER PROCESSES APPLICATION FOR NATURAL GAS LIQUIDS RECOVERY?

AUTHORS: HOOVER LEONARDO MARIN MEDINA*#
DAVID GONZALO SANCHEZ JIMENEZ

KEYWORDS: Isenthalpic process, isentropic process, self-refrigeration, ethane, propane,
turboexpander, expansion valve, NGL (natural gas liquids).

ABSTRACT:

Natural gas has become in one of the most important influencing and deciding factors in human
industry live and development, together with its derivative products, which are obtained by proper
processing of gas from well, as well as an economic value, natural gas liquids has become required
gradually in larger quantities, specially ethane for the development in other industries.

There are several liquid recovery methods from de natural gas, such as the absorption, adsorption,
membrane separation and self-refrigeration processes. The choice for the ideal LGN recovery
process depends largely from the feed gas system conditions, wherein is decisive composition, inlet
pressure, inlet temperature conditions and other important requirements.

The aim of this project was to analyze recovery of C2, C3, C4 and gasoline components using
autorefrigeration techniques turboexpander and Joule-Thomson expansion, where it will pretend
determine which is the most efficient processes according to the characteristics of the scenario
presented, by analyzing the results obtained by the simulation.

3 Graduate Project

4 Physico-Chemical Engineering Faculty, School of Petroleum Engineering
Tutor: M.Sc. Nicolas Santos Santos
Codirector: Ing. Helena Margarita Ribon Barrios
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INTRODUCCION

La industria de los hidrocarburos se ha encontrado siempre bajo constantes
desafios en materia de minimizacién de costos y optimizacion de sus procesos y
tecnologias, de manera que se puedan generar productos al menor costo posible y

de la mas alta calidad.

Un producto que ha incidido de manera definitiva en la vida y desempeiio de
funciones del ser humano sin duda es el gas natural y los derivados que se
pueden obtener a partir de este como lo es el LGN o bien sean los liquidos del gas
natural que sirven de base para la elaboracién de muchos tejidos, materiales y en
la obtencién de sustancias puras como el metano, etano, propano y butano, que
son esenciales para algunos procesos de manufactura e industriales e incluso se

han visto aplicaciones en el campo farmacéutico y de la salud.

Los procesos en los cuales se utiliza el efecto de enfriamiento producido por la
expansion de un gas a través de una valvula o choque son a veces llamados
unidades LTS por sus siglas en inglés( Low Temperature Separacién) separacion
a baja temperatura) o LTX (Low temperature Extraction) extraccion a baja
temperatura, un nombre mas comun para este tipo de proceso es planta joule
Thomson, esto es porque el principio termodinamico que explica la expansion del
gas a través de una valvula es llamado “expansién joule-Thomson” en honor de
los cientificos que lo estudiaron por primera vez, James Prescott Joule y William
Thomson, quienes establecieron el efecto en 1852 modificando un experimento
previo de Joule en el que el gas se expandia manteniendo constante su energia

interna.
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Un mecanismo conocido como turboexpander es otra opcion sencilla y
térmicamente muy eficiente, mecanismo en el cual se produce refrigeracion para
condensar y recobrar el hidrocarburo liquido contenido en el gas natural, en este
proceso, la entalpia del gas natural es convertida en trabajo atil, haciéndolo

termodinamicamente un proceso aproximadamente isotrépico.

Por todo lo anterior es interesante estudiar la manera en que estos procesos de
obtencion de LGN se llevan a cabo y especialmente echar un vistazo a las nuevas
tecnologias y desarrollos que se han realizado en materia de la implementacién de
dichas técnicas que se utilizan hoy para la obtencién de estos liquidos como lo son
las tecnologias de autorrefrigeracion conocidas como Expansion Joule-Thomson y
Expansion criogénica o Turboexpansion. Ademas resulta de interés comparar la
eficiencia de dichas técnicas y examinar a fondo sus fortalezas y debilidades para
poder evidenciar los mejores escenarios para su aplicacién, todo esto desde una

perspectiva conceptual.
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1. RECOBRO DE LIQUIDOS A PARTIR DE GAS NATURAL

Los liquidos del gas natural son recuperados de la mayoria de gases crudos
cuando el propano y componentes mas pesados se encuentran en la corriente en
un contenido de 0,6 galones US / 1000PCSD o si el contenido de propano es
mayor de 1.3 % molar para plantas por encima de 200 MMPCSD, para plantas
gue manejan un volumen de gas mayor a este, se pueden considerar candidatos
los gases cuyo contenido de Cs+ este por los 0.5 galones US/1000PCSD o cuyo
contenido de propano este por un 1 % molar. Sin embargo, recientemente por la
demanda de etano en procesos petroquimicos y también en el uso del mismo
como fluido miscible en procesos de recobro mejorado, grandes cantidades de
etano estan siendo recuperadas. Si el analisis del gas muestra que el gas es mas
pobre en contenido de condensados de lo que se preveia, entonces se deben
mirar detalladamente las condiciones antes de llevar a cabo la instalacion de las
facilidades para el debido recobro, asi que para llevar a cabo un aprovechamiento
maximo entre el beneficio econdmico o el cumplimiento de las condiciones del gas

de venta se tienen diferentes técnicas de recobro de liquidos.

1.1 GENERALIDADES

El gas natural al igual que el petrdleo se encuentra acumulado en el subsuelo en
estructuras geoldgicas denominadas trampas. Dentro de éstas, los hidrocarburos
o el gas estan contenidos en una roca porosa (0 en espacios porosos). La trampa
de hidrocarburos es una condicion geolégica de las rocas del subsuelo que
permite la acumulacion del petréleo o del gas natural; estas pueden ser de origen
estructural o estratigrafico; y se forman generalmente cuando ha desaparecido la

continuidad de una roca porosa. Generalmente la produccion en campos se dirige
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hacia las estaciones de flujo para separar las corrientes de gas y crudo. La
corriente de gas va dirigida a los multiples de segregacion para separar y clasificar
las corrientes de gas rico o de gas pobre, dependiendo de la calidad de este gas.
El mas rico se destina a las plantas de extraccion de liquidos, mientras que el mas

pobre se envia para mantener la presion del yacimiento, o se usan para ventas.

» Gas Rico (Humedo): es aquel gas natural del cual se puede obtener
apreciables cantidades de hidrocarburos liquidos (C+3) debido a que contiene
alta proporcién de componentes pesados. Es muy utilizado en la petroquimica
y en la elaboracién de la gasolina natural.

= Gas Pobre (Seco): esta formado practicamente por metano (85-90%). Se utiliza
directamente como combustible o en proyectos de mantenimiento de presién

de yacimientos, también en la produccion de hidrégeno.

= Gas Acido: contiene impurezas como H2S y CO2 los cuales son altamente

corrosivos sobre todo el primero.

= Gas Dulce: es aquel que no contiene o contiene muy poco (trazas) H2S y CO2,

los gases naturales en Colombia s6lo contienen pequeiias cantidades de H2S.

1.1.1 Balance de calor®

El principio de balance de calor es muy similar al principio de balance de materia,
en el que lo que entra es igual a lo que sale. La figura 1. muestra un esquema de
balance de calor en un sistema turboexpander con una corriente de entrada y dos
de salida, ilustrando una comparacion del contenido relativo de calor de esas 3

corrientes.

SCAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants
2003 Columbia.
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Puesto que la energia no puede ser creada ni destruida, el contenido de energia
calorifica de la corriente de alimentacion debe ser igual al contenido total de calor
de la energia de las dos corrientes que salen de la planta. ElI LGN liquido entro en
forma de vapor, el efecto neto de procesar el gas fue el de cambiar la fase del
LGN de gas a liquido. La energia caldrica neta removida de la corriente de entrada
en la planta es el calor latente de vaporizacion de los hidrocarburos en el producto
liquido. El expansor-compresor es un dispositivo de transferencia de energia. La
energia calorifica eliminada del gas en el expansor se transfiere al gas en el
compresor en forma de aumento de presion y temperatura (menos las pérdidas de

eficiencia).

El grado de condensacién de liquido es directamente proporcional al porcentaje de
energia transferida en el expansor-compresor. En el balance de calor mostrado en
la figura 1.. el expansor elimino el 9% de la energia térmica contenida en el gas de
entrada y el resultado fue el 9% en volumen del gas de alimentacién licuado. Si el
expansor hubiera eliminado s6lo el 8% de la energia térmica, la cantidad de
producto liquido se reduciria a un volumen alrededor del 8% y la cantidad de gas
residuo aumentaria a un 92 % de volumen. Asi, la cantidad de producto extraido
varia directamente con la cantidad de energia transferida en el expansor-

compresaor.

Sabemos que el calor latente debe ser eliminado de la mezcla de gas de
alimentacion con el fin de licuar los hidrocarburos en los LGN. La mayor parte del
calor eliminado por el expansor es el calor latente que se elimina para condensar
el LGN. Por lo tanto, si se quiere recobrar aun mas LGN, se debe de alguna
manera remover mas calor latente en el expansor o hacerlo a través de la

refrigeracion.
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Figura 1. Esquema de balance de calor para un proceso expander

COMPRESOR DE GAS PARA REFUERZO
921% Volumen %
Contenido de calor= 91%

SALIDA DEL GAS DEL COMPRESOR
91% Volumen %
Contenido de calor= 100%

ENTRADA DE GAS -
100 Volumen %

Contenido de calor= 100% EXPANSOR
> Energia térmica transformada= 9%

PLANTA D
CRIOGENICA ‘
PRODUCTO LIQUIDO

9 Volumen %
Contenido de calor= 0%

Fuente: GPSA 2004 Modificada

1.1.2. Calor latente

Es la cantidad de calor que hay que suministrar a la unidad de masa del agua
para que cambie de estado, de sélido a liquido o de liquido a vapor. Durante dicho
proceso no hay elevaciéon sensible a la temperatura, es decir, el proceso tiene
lugar a temperatura constante, y de ahi el nombre de calor latente. Al retornar a su
estado inicial la materia cederda de nuevo, a temperatura constante, la misma

cantidad de calor.

1.1.3. Calor sensible

Si a un liquido se le suministra calor mientras se mantiene su presion constante,

aumentara su temperatura hasta alcanzar la temperatura de saturacion
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correspondiente a dicha presion. El calor suministrado durante este proceso se

llama calor sensible y aumenta con la presion.

Figura 2. Diagrama entalpia vs temperatura

hw: Entalpia del agua saturada
hwh: Entalpia del vapor htmedo

Punto critico Presion constante

Vapor
sobrecalentado

Calor sensible

A + V
To(°F) gua opor.

Calor sensible:

hw hwh h(Btu/b)

Fuente: CHUCHIMAQUE LUGO JULIAN EDUARDO, Evaluacién del efecto joule-thomson y el
holdup de liquido en sistemas de transporte de gas natural. Universidad industrial de Santander.
2006

1.1.4. Diagrama de Mollier

Lo podemos definir como una representacion grafica, o sea, un mapa donde estan

representadas las propiedades de un fluido, en la que la entalpia constituye una
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de las coordenadas.Ademas de contener las lineas correspondientes al liquido y
vapor saturado, el diagrama posee trazos para representar la temperatura, la

entropia, el volumen especifico y la calidad del liquido.

1.1.5. Condensacién retrograda®

Condensacion o vaporizaciéon con un comportamiento opuesto al esperado. La
condensacion es causada por una reduccion en la presion o un incremento en la
temperatura. La vaporizacién se causa por un incremento en la presién o una

disminucién en la temperatura.

1.1.6. Proceso isoentropico

Un proceso isoentrdpico es una transformacién adiabética internamente reversible.
El sistema no intercambia calor con el medio en ningdn momento de la misma. En

consecuencia, para que una transformacion sea adiabatica, debera cumplirse.

1.1.7. Proceso adiabético

Durante un proceso adiabatico para un gas perfecto, la transferencia de calor
hacia el sistema o proveniente de él es cero. El cambio de presién con respecto al

volumen obedece la ley de los gases ideales.

Cuando un sistema no gana ni pierde calor, es decir, Q = 0, este proceso puede
realizarse rodeando el sistema de material aislante o efectuandolo muy

rapidamente, para que no haya intercambio de calor con el exterior.

6 MOKHATAB, S., POE, W. &. SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and processing. Burlington,
Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing, 2006.
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El trabajo realizado sobre el sistema se convierte en energia interna, o,
inversamente, si el sistema realiza trabajo, la energia interna disminuye.
En general, un aumento de energia interna se acompafia de uno de temperatura, y

una disminucién de energia interna se asocia de una de temperatura.

1.1.8. Turbina de expansion

Un dispositivo que convierte parte de la energia contenida en un gas o corriente
liquida en trabajo mecénico por la expansion del gas o del liquido a través de una
turbina en la que es extraido el trabajo.

1.1.9. Ecuaciones de estado’

Una ecuacion de estado es una relacion matematica entre presion, temperatura y
volumen, para una sustancia pura. Para una mezcla de varios componentes,
ademas de las anteriores propiedades es necesario conocer la composicion de la

mezcla y la regla de mezclas a utilizar.

Numerosas ecuaciones de estado han sido propuestas para correlacionar las
propiedades termodinamicas, (siendo la ecuacién cubica de estado de Van der
Waals la mas conocida) para componentes puros y para mezclas en las fases de
liquido y vapor. La modificacién de Soave (1972) a la ecuacion de Redlich-Kwong
(1949) fue uno de los mas importantes adelantos en la correlacion de
comportamiento de fases en sistemas multicomponentes que contiene
componentes polares y ligeramente polares. Esta modificacién fue posteriormente
usada en los trabajos de Peng y Robinson. La ecuacion de Peng-Robinson (PR)

se ha convertido en una de las ecuaciones de estado mas utilizadas por la

"CHUCHIMAQUE LUGO JULIAN EDUARDO, Evaluacion del efecto joule-thomson y el holdup de liquido en sistemas de
transporte de gas natural. Universidad industrial de Santander. 2006
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industria de los hidrocarburos y en general para correlacionar el equilibrio liquido

vapor de sistemas que contienen componentes polares y ligeramente polares.

Estas ecuaciones dan como resultado expresiones relativamente simples para las
propiedades termodinamicas y relaciones de equilibrio de fases, ademas de que el

tiempo computacional para lograr los célculos respectivos es pequenio.

1.2 ABSORCION CON ACEITE POBRE?

La absorcién de gases es una operacion en la cual una mezcla gaseosa se pone
en contacto con un liquido, con el objeto de extraer de manera selectiva uno o
mas componentes del gas dentro del liquido. Esta operacion requiere la
transferencia de masa de una sustancia desde la corriente gaseosa hacia el
liquido.

Para un determinado gas, la fraccion de cada componente del gas que es
absorbido por el aceite es una funcion de la relacion del equilibrio de fases de los
componentes con el aceite pobre, las tasas de flujo relativas y las etapas de
contacto. La relacion de fases es funcién de la presion, la temperatura y la

composicién del aceite pobre.

La absorcién con aceite pobre es el proceso mas antiguo para recuperar LGN. El
método de absorcion de LGN es muy similar al usado para absorcién en la
deshidratacion de gas. La principal diferencia radica en que, en la absorcién de
LGN se usa un aceite absorbente como reemplazo del glicol utilizado en la
deshidratacion. Este aceite absorbente tiene una afinidad por los LGN mucho

mayor que la del glicol por el agua.

8 SANTOS, Nicolas. Especializacion Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos de Gas Natural. Afio 2011.
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En este proceso (figura 3.), el gas de alimento es puesto en contacto con un aceite
pobre para que absorba los componentes intermedios (C3+). El fluido de
absorcion es un tipo de kerosene o varsol (C7+). Este proceso ocurre en una torre

absorbedora, la cual puede ser de placas o empacada.

Al entrar en la planta, el gas de alimento necesita ser enfriado. Esto se debe a que
entre mas frio esté el gas al ingresar a la torre absorbedora, mas alto sera el
porcentaje de hidrocarburos que absorbe el aceite. Este enfriamiento se logra
pasando el gas de alimento primero por un intercambiador de calor con el gas
residual proveniente del tope de la absorbedora y luego por un enfriador (cooler).

El aceite pobre entra por el tope de la torre contactora o absorbedora, mientras el
gas fluye desde el fondo de la torre hacia arriba en contra corriente con el aceite
gue va cayendo desde el tope. Posteriormente, el gas pobre que sale por el tope
de la torre intercambia calor con la corriente de aceite pobre. El aceite rico (aceite
pobre con los hidrocarburos extraidos al gas) que sale por el fondo de laTorre
entra al tanque flash, el cual opera alrededor de la mitad de la presion de la torre
de absorcién, alli ocurre una separacion instantanea donde los hidrocarburos
livianos como metano y etano son liberados y se reenvian hacia la linea de gas
residual que sale de la planta como gas de venta o se utiliza como gas de

instrumentacién o como combustible.
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Figura 3. Diagrama de flujo de planta de absorcién con aceite pobre.
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Fuente: GPSA Engineering Data Book, 12 Edicidn, Gas Processors Suppliers Association, Tulsa,
Oklahoma, 2004.Modificada

La corriente de aceite rico que sale del tanque flash entra a la torre desetanizadora
de aceite rico (ROD — Rich QOil De-ethanizer) en la cual se separa el etano y
metano que pudieran haber sido arrastrados por el aceite rico, para lo cual se le
agrega calor por el fondo. Ademas, simultaneamente se proporciona un reflujo de
aceite pobre (sin componentes del gas natural) que se inyecta en el tope de la
ROD para controlar la cantidad de componentes intermedios C3+ que se hayan
podido evaporar, el gas del tope de la ROD se usa como combustible dentro de la

planta o se une a la corriente de gas residual.

El aceite rico (con los hidrocarburos mas pesados del gas natural) luego fluye
hacia la torre de destilacion (still) donde se calienta por medio de un rehervidor en
el fondo a una temperatura suficientemente alta para separar los componentes
intermedios (propano, butano, pentano), mediante la diferencia en sus puntos de

ebullicion. Estos salen por el tope de la still mientras el aceite (ahora pobre) sale
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por el fondo y esta listo para ser recirculado, aunque antes de entrar a la torre
absorbedora debe pasar por un enfriador (cooler) que disminuye su temperatura

para maximizar la absorcion.

Se debe tener en cuenta que la temperatura del rehervidor debe ser mas baja que
la temperatura de ebullicibn del aceite pobre, y muy similar a la temperatura de
ebulliciéon de los productos de tope (C3+). De esta manera, por el tope de la torre
destiladora sale una corriente gaseosa de C3+ que posteriormente pasa a un
condensador, de donde sale una corriente liquida de C3+ hacia el tren de
fraccionamiento. El aceite absorbente ya sin el C3+ fluye nuevamente hacia la

torre contactora y el ciclo se repite.

Notese que la planta de absorcidén con aceite no puede recuperar etano y propano
eficientemente, ya que esto requiere circular grandes cantidades de aceite
absorbente, exigiendo alto mantenimiento, y alto consumo de combustible. Sin
embargo, una planta de absorcion de aceite puede modificarse para mejorar el

recobro de propano adicionando un ciclo de refrigeracion de propano.

Las plantas de aceite absorbente ya no son tan populares como una vez lo fueron.
Son muy dificiles de operar y no son muy eficientes; ademas, es dificil predecir
eficiencia de remocion de liquidos del gas cuando el aceite se deteriora con el

tiempo

1.2.1 Niveles de recobro de LGN con plantas de aceite absorbente.?

Los niveles normales de recobro de liquidos con una planta de aceite absorbente
son:

e Propano C3 =80%

e Butano Ci =90%

® CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants 2003 Columbia.
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e Pentano Cs*=98%

Las plantas de aceite pobre no permiten recuperar etano liquido debido a que
generalmente para obtenerlo es necesario temperaturas criogénicas (< -150 °F).
Las condiciones de operacion de los equipos en una planta de aceite absorbente

son:

Tabla 1. Condiciones de operacion de equipos

EQUIPO Rango de Rango de
Presion (psig) Temperatura (°F)
Torre absorbedora 300 -1100 0-40
ROD 175 -300 40 -120
Still 85 -160 220 - 300

Fuente: GPSA Engineering Data Book. Modificada
1.2.2. Absorbedoras a temperatura ambiente'®

Histéricamente, las plantas a temperatura ambiente fueron las primeras plantas de
aceite pobre. Ellas cuentan con enfriamiento a temperatura ambiente (usualmente
con agua) para el proceso de enfriamiento. El vapor se usa como un medio de
despojo para ayudar a remover los liquidos del Gas Natural -LGN - de la corriente
de aceite. El peso molecular del aceite pobre generalmente esta en el rango de
140 a 190.

Como la demanda por los LGN se ha incrementado, las plantas a temperatura
ambiente se han hecho inviables econdmicamente debido a las altas tasas de

circulacién de aceite pobre que se requieren. Ver la figura 1.5.

SANTOS, Nicolas. Especializacion Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos de Gas Natural. Afio 2011.
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Figura 4. Planta tipica de aceite pobre a temperatura ambiente
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants 2003 Columbia.Modificada.
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1.2.3. Absorbedoras a baja temperaturall

En los aflos 50 y principios de los 60 las plantas de aceite pobre a baja
temperatura reemplazaron a las plantas a temperatura ambiente como las plantas

de procesamiento de gas mas comunes.

Estas plantas emplean sistemas de refrigeracion para enfriar el aceite pobre y las
corrientes de gas natural lo cual incrementa el recobro de los componentes

livianos del LGN y disminuye las tasas de circulacion de aceite pobre (figura 1.6.).

Normalmente, el peso molecular del aceite pobre estd comprendido en el rango de
100 a 140 (C7 — C8) dependiendo del nivel de enfriamiento.

1.3. ADSORCION CON LECHO SOLIDO??

Este método usa adsorbentes que tienen la capacidad de retener hidrocarburos
pesados del gas natural. El adsorbente puede ser silica gel o carbén activado. La
alimina activada no puede ser usada en presencia de hidrocarburos pesados.
Debe resaltarse que el disefio de un sistema para remocion de hidrocarburos
pesados es mas complicado que los sistemas para remover sélo agua. Por
ejemplo, diferentes grados de adsorbente pueden ser requeridos, los sistemas

deben ser disefiados para ajustar la adsorcion de mas de un componente.

u MOKHATAB, S., POE, W. &. SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and processing. Burlington, Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing,
2006.
12SANTOS, Nicolas. Especializacion Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos de Gas Natural. Afio 2011.
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Figura 5. Planta tipica de aceite pobre a baja temperatura
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants 2003 Columbia.Modificada
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El proceso de adsorcion para remover los componentes pesados se muestra en la
figura 1.7. El proceso es continuo respecto al gas pero ciclico en lo que respecta al
lecho de adsorcion, ya que éste debe ser regenerado cuando se satura con el
condensado. La regeneracion se logra por el paso de gas de reciclo caliente
través del lecho. ElI condensado se recobra del gas de regeneracion por
enfriamiento, condensacién y separacion de fases. Para recuperar una gran
fraccion de hidrocarburos, mientras se limita el volumen del adsorbente, es
preferible usar un ciclo de tiempo corto, alrededor de una hora. En la practica,
este ciclo de tiempo puede variar dentro de un intervalo bastante amplio, entre 20
minutos y varias horas, dependiendo de qué tan rico en hidrocarburos sea el gas.
Este proceso es apropiado para concentraciones relativamente bajas de
hidrocarburos pesados. También es conveniente si el gas se encuentra a alta
presién, cercana a la criconderbéarica. En este caso, el proceso de refrigeracion
se vuelve ineficiente y la separacion por adsorcion puede ofrecer el inico camino
para obtener las especificaciones requeridas. Sin embargo, los lechos de
adsorcién son muy pesados y costosos. Esta opcién no es frecuentemente usada,
pero puede ser considerada en aplicaciones especiales, tales como el control de
puntos de rocio en locaciones remotas. pero puede ser considerada en
aplicaciones especiales, tales como el control de puntos de rocio en locaciones

remotas.
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Figura 6 Planta de adsorcién con lecho solido.
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Fuente: MOKHATAB, S., POE, W. &. SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and

processing. Burlington, Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing, 2006.Modificada.

1.4. SEPARACION POR MEMBRANAS!3

Tradicionalmente, las plantas de refrigeracién y criogenia han sido usadas para el
recobro de LGN. Estas plantas tienen una alta inversion de capital y altos costos

operacionales. Ademas, contienen numerosas partes rotatorias y son complicadas
de operar. El proceso de separacion con membranas ofrece una soluciéon simple

y de bajo costo para remover y recuperar los hidrocarburos del gas natural.

La figura 1.8 muestra un proceso de separacion con membrana para recuperacion
de LGN. Como se muestra, el proceso de separacion estd basado en una

membrana de alto flux que se impregna de forma selectiva de hidrocarburos

13 ABDEL-AAL HK AND AGGOUR MOHAMED. Petroleum And Gas Field Processing. Dhahran, Arabia
Saudi 2003
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pesados. Estos hidrocarburos son impregnados en la membrana y recuperados
como liquidos después de recompresion y condensacion. La corriente de residuo
de la membrana es parcialmente reducida de hidrocarburos pesados y es enviada
a la corriente de gas de venta.Las membranas de permeacion de gas son
normalmente fabricadas de polimeros vitreos que presentan una buena
selectividad de difusion. Sin embargo, para una separacion efectiva, la membrana
tiene que ser muy permeable con respecto a la contaminacion a ser separada, la
cual pasa a través de la membrana conducida por diferencia de presion, y debe

ser relativamente impermeable para el metano.

La corporacion Membrane Technology & Research ha desarrollado vy
comercializado un nuevo proceso de membrana para el procesamiento de gas en
la industria. La tecnologia que permite este proceso es un UuUnico tipo de
membranade goma, que es aplicada para la separacién de los C3+ del metano en
el procesamiento de gas. El proceso de la nueva membrana es muy adecuado
para el recobro de LGN vy el control del punto de rocio del gas. Los sistemas de
membrana son muy versatiles y son disefiados para procesar un amplio rango de
condiciones del alimento. Con una estructura compacta y de bajo peso por lo cual

estos sistemas con muy usados en aplicaciones offshore.
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Figura 7. Proceso de separacion con membranas.
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Fuente: MOKHATAB, S., POE, W. &. SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and
processing. Burlington, Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing, 2006. Modificada.

36



2. REFRIGERACION MECANICA!

En la refrigeracion mecanica se obtiene un enfriamiento constante mediante la
circulacion de un refrigerante en un circuito cerrado, donde se evapora y se vuelve
a condensar en un ciclo continuo. Si no existen pérdidas, el refrigerante sirve para
toda la vida util del sistema. Todo lo que se necesita para mantener el enfriamiento

€s un suministro contindo de energia y un método para disipar el calor.

Este proceso logra que ciertos componentes del gas pasen a estado liquido
mediante una disminucién de temperatura (temperatura de condensacion del gas).
Para esto se necesita de la ayuda de unidades como intercambiadores de calor,
un FWKO, un chiller, un separador frio, una torre, un rehervidor, y la presencia de
un inhibidor como lo es el glicol para evitar la formacién de hidratos. La figura 2.1
muestra el diagrama de flujo de una planta de refrigeracién mecanica. En la figura

9 se muestra un esquema simplificado del proceso.

En el refrigerador (chiller) se lleva a cabo el enfriamiento del gas por medio de la
refrigeracién mecanica (ver figura 10 ). Este intercambiador de calor cominmente
es de tubo y carcasa (shell and tube). El gas de proceso fluye entre los tubos y
cede su energia al liquido refrigerante que circula por los tubos. El refrigerante

(frecuentemente propano) se vaporiza y sale del chiller como vapor saturado.

Cuando el agua esta presente en el proceso de refrigeracion, la formacion de
hidratos se previene mediante la deshidratacion del gas o mediante la inyeccion
de un inhibidor de hidratos. Usualmente, si la temperatura del proceso es

relativamente baja, el gas se deshidrata antes de la etapa de refrigeracion. De lo

14 ARTHUR J. KIDNAY Y WILLIAM R. PARRISH, Fundamentals of Natural Gas Processing, 2006.
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contrario, la inyeccion de un inhibidor (cominmente metanol o glicol) a la corriente

del intercambiador de calor gas-gas es la solucion méas simple y econémica.

Figura 8 Diagrama de flujo de una planta de refrigeracion mecanica.
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Fuente: ARNOLD KEN AND STEWART MAURICE, Surface Production Operations Volume 2.
1999. Houston U.S. Modificada.

En este caso, se inyecta etilenglicol en la entrada del intercambiador gas-gas y/6
en el chiller para prevenir la formacién de hidratos. El congelamiento podria
bloquear parcialmente los tubos del intercambiador, por lo tanto, incrementa la
caida de presion y disminuye el intercambio de calor. El glicol rico, que contiene
agua absorbida, se retira en el separador frio, posteriormente se reconcentra y se

recircula.
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2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO DE REFRIGERACION MECANICA

El primer paso es separar el agua libre y los condensados del gas de alimento en
un FWKO (Free Water Know Out o separador de agua libre). Luego, el punto de
rocio de agua del gas debe disminuirse antes de ser enfriado para prevenir
hidratos dentro del proceso, para esto se inyecta glicol al gas después de salir del
FWKO y antes de empezar el enfriamiento. El propdsito de este enfriamiento es

condensar la fraccién deseada de GLP y LGN.

Figura 9 Proceso basico de refrigeracion mecéanica.
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Fuente: MOKHATAB, S., POE, W. &. SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and
processing. Burlington, Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing, 2006. Modificada.

Primero se pre-enfria el gas de alimento a la planta mediante un intercambiador de
calor gas/gas, este gas frio proviene una parte del separador frio y otra parte de la

torre fraccionadora o still. La temperatura del gas al salir del intercambiador es de
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alrededor de los 70°F, después se enfria en un intercambiador de calor aceite/gas,
con el liquido hidrocarburo condensado en el separador frio.

Este aceite (C3+) que proviene del separador frio fluye hacia la torre. La
temperatura del gas al salir del intercambiador de calor aceite/gas esta alrededor
de los 50 °F, y por ultimo se enfria en un chiller para que el gas alcance los -15°F
(o temperaturas menores) y posteriormente entre al separador frio. El separador
frio es un separador trifasico donde se separa el gas (C1, C2) por el tope, el glicol
rico por el fondo y los hidrocarburos liquidos por la parte intermedia. Estos liquidos
hidrocarburos se envian a la torre de destilacion (still) pero antes se calientan a
30°F en el intercambiador de calor aceite/gas. En la torre fraccionadora (still) a
este liquido hidrocarburo se le separan los componentes livianos C1, C2, que alun
estaban contenidos en él, saliendo por el tope de la torre, y los componentes

intermedios (LGN) salen como liquidos por el fondo.

Figura 10 Esquema del ciclo del refrigerador
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Fuente: ARTHUR J. KIDNAY Y WILLIAM R. PARRISH, Fundamentals of Natural Gas Processing,
2006.Modificada.
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2.2. NIVELES DE RECOBRO DE LGN CON PLANTAS DE REFRIGERACION
MECANICA.

Los niveles normales de recobro de liquidos con el proceso de refrigeracion

mecanica son:

e Propano =85%

e Butano = 94%

¢ Pentano+ =98%

2.3. CALCULOS DE DISENO PARA UN SISTEMA SIMPLE?®

Hay varios pasos en el dimensionamiento del sistema mostrado en la figura 11,

estos se muestran a continuacion:

Figura 11 Esquema para el balance y calculos para un disefio simple

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance
Of Gas Plants 2003 Columbia.Modificada.

15 CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants
2003 Columbia.
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e Determinacion de la tasa de circulacion del refrigerante

El balance se hace alrededor del enfriador y la valvula de expansion. En el punto
A el refrigerante esta como un liquido saturado(o muy cerca de serlo). En el punto
C esta como un vapor saturado. Qenfriador es la carga de calor determinada por
especificaciones en la corriente que serd enfriada.Si se escribe un balance de

energia alrededor del sistema,

Qenfriador + myhy = mche. Perom, = m: = m, entonces
m = Qenfriador/ Ec.2.1
(he — ha) T

Qenfriador= carga de calor del enfriador
hc= Entalpia del vapor saturado
ha= Entalpia del liquido saturado

m= Tasa de circulacion

e Determinacién de la Potencia del Compresor

Se puede calcular el trabajo teérico (isoentropico) y usar una eficiencia para hallar

el trabajo actual. La tasa de circulacion del paso anterior es usada.
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Figura 12 esquema para determinacion de potencia del compresor

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia.Modificada.
e Determinacién de la Carga de Calor del Condensador (Qcond)

Figura 13 Esquema para determinacion del calor en condensador

Qcond

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance

Of Gas Plants 2003 Columbia.Modificada.
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Hay dos caminos para hacerlo. Conociendo Qenfriador y W, se puede hacer un
balance total como se muestra en la figura 13 para hallar Qcond. Si se estan
desarrollando los calculos manualmente y se desea comprobarlos de los trabajos

anteriores, se hace el balance mostrado en la figura anterior.

Qcona = m(hA - hD) Ec 2.2

El Qcond hallado de la ecuacion 2.2sera negativo. Esto simplemente quiere decir
que el calor esta saliendo del sistema. EIl valor hallado del balance completo no
comprobara el balance del condensador exactamente debido solo a una parte de
la ineficiencia del compresor mostrada en el sistema de refrigeracion. Para

propadsitos practicos, la diferencia es despreciable.

Se requieren calculos para encontrar la entalpia por unidad de masa en los puntos
A, By C. Esta puede ser realizada desde una rutina computacional. Las tablas y
figuras convenientes son permitidas para todos los refrigerantes comerciales

comunmente

El diagrama P-H es muy conveniente para resolver los balances de energia para

un sistema simple.

El refrigerante esta todo liquido a la izquierda de la curva de liquido saturado; esta
en dos fases dentro de la curva de saturacion y es todo vapor a la derecha de la
curva de vapor saturado. Las lineas de temperatura constante son horizontales
entre las curvas de saturacion de vapor y liquido y se elevan casi verticalmente en

la secciodn liquida.
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Figura 14 Diagramas P-H
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia.Modificada.

Los calculos empiezan por seleccionar la temperatura en el punto A. ¢Agua, aire o
alguna otra corriente serd usada para la condensacion del refrigerante? ¢Cul
temperatura puede ser realmente alcanzada en el condensador? EIl punto A esta
en la curva de saturacion de liquido desde que sale del condensador como un
liquido.

La temperatura del punto B y C normalmente ser4 de 3 a 6 °C menor que la
temperatura minima deseada para que el fluido se enfrie. Este planteamiento fija

la ubicacion del punto C.

La expansion a través del choke desde el punto A es un proceso isoentalpico; una
linea vertical en el diagrama P-H. Se dibuja una linea vertical de A a B, la presién
del punto C, y se va horizontalmente a C. Se puede leer el AH requerido para la

ecuacion 2.1.

La compresion tedricamente es isoentropica. Empezando en el punto C, lineas
paralelas a la constante de entropia hasta que intersecte la linea de presion del

punto A. Este teéricamente es el punto D.
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Wieor = (m)(hD - hC) Ec. 2.3

La ecuacion 2.2 para la carga de calor del condensador se encuentra del AH entre

los puntos D y A.

2.4. ESPECIFICACIONES DE LA TEMPERATURA DE SEPARACION EL
LIQUIDO

La temperatura deseada de la corriente de gas-liquido que sale del enfriador debe
ser determinada por la estrategia que gobierna el sistema. Si el control de punto
de rocié prima por encimadel recobro de liquidos, esta temperatura debe estar
alrededor de los 3-5 °C por debajo de la temperatura requerida para alcanzar el
punto de roci6 especificado. Esta temperatura requerida puede ser
significativamente mas fria que el punto de roci6 especificado si el gas es
procesado a alta presion.

Si el recobro de liquidos es la funcion primaria de la unidad, la estrategia basica es
condensar la menor cantidad de componentes no vendibles (usualmente metano o
etano) de tal forma que sea rentable. Cualquier condensado, como metano, debe
ser revaporizado y tal vez recomprimido; agregando gastos de operacion sin

contribuir a los ingresos por liquido.

Para unas especificaciones dadas, se debe investigar una serie de presiones y
temperaturas para el separador LTS. La presion para el mayor recobro de liquidos
esta entre 435 — 580 psi, si el propano® es el producto de venta. Como la presiéon
incrementa, la condensacion de metano incrementa. Sin embargo una presion
dentro del rango de 435 — 580 psi puede no ser una presion econémicamente
Optima debido a la logistica del sistema. La presion Optima debe minimizar el

costo total del sistema, y no solamente el del sistema de refrigeracion. Como
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regla general, la separacion es realiza por separado a la presién de gas de venta

necesaria para eliminar la recompresion.

La temperatura razonable para la presion que usualmente se selecciona, depende
de los productos deseados. Si el producto liquido es estable a presion atmosférica
y vendido como crudo, una temperatura de separacion optima esta entre 0 — 5 °C
(32 — 40 °F). Cuando el propano es el producto de venta mas liviano, la
temperatura puede estar de -40 a -18 °C ( -40 °F a 0°F). Esta temperatura
depende del recobro deseado y si la absorcion o adsorcién es combinada con
refrigeracion. Por debajo de los -40 °C entra en el rango criogénico para conseguir

recuperar etano.

2.5. SELECCION DEL REFRIGERANTE?®

El refrigerante ideal es no toxico, no corrosivo, y tiene propiedades PVT Yy fisicas
compatible con las necesidades del sistema, y tiene un alto calor latente de
vaporizacién. Cualquier material puede ser usado como refrigerante. La eleccion
practica se reduce al que tenga las propiedades fisicas deseadas y vaporice y
condense a niveles de presion y temperatura deseados. La normal eleccién es
propano, amoniaco, R-12 o R-22 en el enfriador a temperaturas alrededor de los -
40 °C. A condiciones criogénicas, etileno y metano pueden ser usados. En
general, el limite practico mas bajo de cualquier refrigerante es su punto de
burbuja a presién atmosférica. Si se desea llevar una presion positiva en el
enfriador para obtener mejor eficiencia en el compresor, se reduce el tamafio del

equipo y se evita la entrada de aire en el sistema.

El amoniaco requiere la tasa de circulacibn mas baja, pero el propileno y el

propano tienen ligeramente requerimientos de caballos de potencia mas bajos.

16 MOKHATAB, S., POE, W. &. SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and processing.
Burlington, Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing, 2006.

47



Elevar la temperatura de condensacion incrementa los requerimientos de caballos
de fuerza cerca del 60% para el propano y 43% para el amoniaco. Hay dos
opciones; (1) usar la mas baja temperatura posible para condensar al minimo
costo; y (2) si se requiere una temperatura de condensacion mas alta, el amoniaco
puede ser preferible en vez de propano. EI amoniaco es raramente seleccionado
debido a su repugnante olor. Sin embargo, es facil de manejar en equipos
ordinarios de acero que no contienen cobre y laton y es menos peligroso que el

propano debido a su olor.

El propano es de lejos el refrigerante mas popular en las aplicaciones de
procesamiento de gas. Es facilmente disponible, no tan costoso y tiene una buena
curva e presion de vapor. Es flamable, pero esto no es un problema significante si

se dan las consideraciones de disefio y operacion adecuadas.

2.6. EFECTO DE LA TEMPERATURA EN EL COSTO
La figura 15 muestra la aproximacion relativa del efecto de la temperatura en el

costo de la refrigeracion. Esta enfatiza en que se debe usar la temperatura mas

alta compatible con el objetivo de la instalacion.
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Figura 15 Costo relativo de refrigeracién comparado con costo de

enfriamiento
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El recuadro en la figura 15 muestra el refrigerante a menudo usado a varios
niveles de temperatura. Actualmente, el refrigerante usado a un nivel dado,
depende de los factores econdmicos, que van a variar en diferentes

circunstancias.

2.7. CICLO DE REFRIGERACIONY’

El diagrama Presion — Entalpia de un proceso de refrigeracion se ilustra en la
figura2.9. Utilizando dicho diagrama, el ciclo de refrigeracion se puede dividir en
las siguientes etapas:

1. Expansion

2. Evaporacion

3. Compresion
4

. Condensacion

1. Etapa de expansion: El punto de partida en un ciclo de refrigeracion es la
disponibilidad de refrigerante liquido. El punto A en la figura 16, representa el
punto de burbuja de un liquido a su presion de saturacion, PA, y entalpia, hLA.
En la etapa de expansion, la presion y la temperatura son reducidas mediante el
flasheo del liquido a través de una valvula de control a una presién PB. La caida
de la presiéon PB, esta determinada por la temperatura deseada del refrigerante,
TB (el punto B).

En el punto B, la entalpia del liqguido saturado, es hLB, mientras la entalpia
correspondiente del vapor saturado, es hVB. Entonces, la etapa de expansion (A-
B), ocurre alrededor de la véalvula de expansion y ninguna energia se ha

intercambiado, considerandose el proceso como isoentalpico. Es decir, que la

17 ARNOLD KEN AND STEWART MAURICE, Surface Production Operations Volume 2. 1999. Houston
u.s
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entalpia de la corriente en la salida de la valvula, es la misma que la de la
entrada, hLA.

2. Etapa de evaporacion: El vapor formado en el proceso de expansion (A-B), no
proporciona refrigeracion al proceso. El calor es absorbido del proceso mediante
la evaporacion de la porcion liquida del refrigerante. Como se muestra en la figura
16, esto ocurre a temperatura constante, y la etapa (B-C) es a presion constante.

La entalpia del vapor en el punto C es hvs.

Fisicamente, la evaporacion tiene lugar en un intercambiador de calor Ilamado
evaporador o chiller. El proceso de refrigeracion se logra mediante un liquido frio,

y su efecto refrigerante (efecto R), esta definido como :
Efecto R=(h,s —h,,) Ec. 2.4

3. Etapa de compresiéon: Los vapores del refrigerante salen del chiller a la
presion de saturacion, PC. La temperatura correspondiente es igual a TC a una
entalpia hVB. La entropia en este punto es SC. Estos vapores son comprimidos
isoentropicamente a una presion PA a lo largo de la linea C- D". La cantidad h'VD,

esta determinada por las propiedades del refrigerante a PA y una entropia SC.

4. Etapa de condensacion: El refrigerante sobrecalentado, sale del compresor a
PAy TD; y es enfriado casi a presidén constante y a la temperatura del punto de

rocio, TA, y los vapores de refrigerante se condensaran a temperatura constante.

Durante el proceso de sobrecalentamiento y condensacion, todo el trabajo y el
calor adicionado al refrigerante durante las etapas de evaporacion y compresion,
debera ser removido para que el ciclo sea completado, alcanzando el punto A o

punto de inicio del ciclo sobre el diagrama P-H, como se muestra en la figura 16.
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La presion de condensacion del refrigerante es una funcion del medio de
enfriamiento disponible: aire, agua de enfriamiento u otro refrigerante. Como la
descarga del compresor es vapor sobrecalentado, la curva de condensacion el
refrigerante no es una linea recta. Es decir, es una combinacion de
sobrecalentamiento y de condensacion a temperatura constante. Este factor es de

vital importancia a tener en cuenta para el disefio del condensador.
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Figura 16 Diagrama Presién- Entalpia de un proceso de refrigeracion.
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Fuente: GPSA Engineering Data Book, 12 Edicién, Gas Processors Suppliers Association, Tulsa,
Oklahoma, 2004.
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3. TWISTER?®

El sistema Twister es una revolucionaria tecnologia de tratamiento de gas que
puede ser usada para condensar y separar agua e hidrocarburos pesados del gas

natural.

Sus aplicaciones incluyen:

1. Deshidratacion

2. Control de punto de rocié de hidrocarburos
3. Extraccion de GNL

4. Reduccion del valor de calentamiento

Nuevas aplicaciones bajo estudio incluyen tratamiento de gas combustible costa
afuera para grandes derivados de las turbinas de gas, pretratamiento a las
corrientes de las membranas de CO2 y volumen de H2S removido de las

corrientes de la planta de endulzamiento.

El separador supersonico Twister tiene termodinamica similar a un turboexpander,
combinando expansion, ciclébn de separacion gas-liquido y recompresién en un
dispositivo tubular compacto. Mientras que un turboexpander transforma presion a
potencia de rotacion, twister alcanza una caida de temperatura similar por la

transformacién de presién a energia cinética (velocidad supersonica).

18 .M BROUWER,H.D. EPSOM. Twister supersonic gas conditioning for unmanned platforms and subsea
gas processing.2003

54



Figura 17 esquema de un quipo twister

Liquidos + 75 bar, 7°C
deslizamiento (1088 psi, 45°F)

de gas

Fuente: TWISTER SUPERSONIC GAS SOLUTIONS. How does twister work.2009

La figura 18 muestra los conceptos basicos:

Varias aspas guia de entrada generan una vorticidad de alta velocidad.

Una boquilla laval es usada para expandir el alimento de gas saturado a
velocidad supersoénica, que resulta en baja presion y baja temperatura; esto
conlleva a la formacion de neblina de agua y gotas de hidrocarburo
condensado.

Altas vorticidades de los remolinos creados fuerzan a las gotas contra las
paredes.

Los liquidos son removidos del gas usando un separador ciclonico co-axial.
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Figura 18 Etapas y conceptos basicos twister
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Fuente: TWISTER SUPERSONIC GAS SOLUTIONS. How does twister work.2009

3.1. BENEFICIOS

La condensacion y separacién a velocidad supersoénica son la clave de sus
beneficios. Un tubo de Twister disefiado para 35 MMPCSD a 1450 psi (100 bar) es
solo de 2 metros de largo y un didmetro de 150 mm. El tiempo de residencia
dentro del separador Twister es solo milisegundos, asi que no permite tiempo para
la formacion de hidratos y evitando el requerimiento de quimicos para la inhibicion
de hidratos. La eliminacion de los sistemas de regeneracion quimica asociados
evita la emision perjudicial de BTX al medio ambiente. La simplicidad y
confiabilidad de un dispositivo estatico, sin partes rotatorias y operando sin
quimicos, aseguran una facilidad simple con alta disponibilidad, adecuada para
operacion en ambientes severos y costa afuera. Gracias a su disefio compacto y

bajo peso puede ser instalado sobre plataformas pequeias.
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3.2. DISENO?®

La figura 19 muestra el diagrama de flujo de un sistema Twister tipico. El proceso
en la tecnologia Twister es una separacion a baja temperatura (Low Temperature
Separation; LTS), cuyo desempefio puede ser optimizado agregando enfriamiento
a la entrada. Esto se puede lograr por la integracién de calor usando el gas frio a
la salida del Twister, complementado con enfriamiento con aire o agua de mar si
es necesario. El separador a la entrada de la corriente de los tubos del Twister es
disefiado para remover los liquidos producidos y prevenir la sobrecarga de sélidos.
El gas de la entrada del separador pasa directamente a través de los tubos del
Twister. Los liquidos separados por el Twister van a contener cerca de un 20 o
30% del total de la corriente de gas, que es removido en un desgasificador liquido

y recombinado con la corriente de gas seco.

El gas seco de los tubos del Twister es mezclado con el gas del liquido del
recipiente desgasificador y directamente a través del intercambiador gas-gas para
enfriar el gas de alimento. El agua y el hidrocarburo condensado de la entrada del
separador y el liquido del desgasificador normalmente iran a coalescer para

remover el agua libre del consensado.

En el disefio de un sistema de tratamiento de gas basado en la tecnologia Twister,

los siguientes temas deben ser considerados:

P¥TWISTER SUPERSONIC GAS SOLUTIONS. How does twister work.2009
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Figura. 19 Diagrama de flujo de un sistema Twister tipico
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Fuente: TWISTER SUPERSONIC GAS SOLUTIONS. How does twister work.2009

El Twister es un equipo arreglado para flujo volumétrico. La velocidad del gas
en el cuello de la tobera Laval siempre sera exactamente de 1 mach (igual a la
velocidad del sonido), ajustando el flujo a través del tubo. Un poco de
flexibilidad en la cobertura puede ser alcanzada ajustando la presion de
operacion. Sin embargo, un sistema tipico de twister incluye mdultiples tubos de

twister para proveer la flexibilidad de cobertura requerida.

El Twister es un equipo de relacion de presiones. Para cualquier presion de
disefio, el gas se va a expandir normalmente a un 30% de la presion de
alimento media y se va a recomprimir dentro de un rango de 65 a 80% de la

presion de alimento a la salida del twister.

Las condiciones supersonicas dentro de los tubos del twister son intolerantes
para soélidos. Un cuidadoso disefio a la entrada del sistema de separacion se

requiere para capturar solidos mas grandes de 15 micrones.
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4. JOULE-THOMSON

La figura 20 muestra el esquema de funcionamiento tipico de una planta joule-
Thomson. El flujo de gas del pozo entra a un separador donde todo liquido
condensado es removido, después el gas fluye a un intercambiador de calor
donde el gas entrante es enfriado por la corriente del gas procesado. Una caida de
presidn se presenta a lo largo de una valvula de expansion y la temperatura del
gas es reducida aun mas. Los liquidos condensados son entonces separados de
la corriente de gas en un separador de bajas temperaturas. El gas frio es
encaminado a través de la entrada del intercambiador gas/gas para enfriar el gas
entrante y luego enviarlo a venta. Debido al enfriamiento ocurren formaciones de
hidratos que deben ser inhibidas, asi que se inyecta etilenglicol corriente arriba del
separador de baja temperatura en cantidades suficientes para disminuir la

temperatura de formacion de hidratos.

Las plantas joule Thomson son sistemas de simple y facil operacion. Sin embargo,
tienen la limitacién de que la presion fluyente de cabeza (presion con la que entra
el gas de alimento del sistema) debe estar por lo menos en un rango entre 2000-
3000 Kpa (300-500 psia) por encima de la presion de venta del sistema. Cuando
el yacimiento se depleta al punto de que esta “condicion” de presién no se
encuentra, el proceso deja de funcionar como un método de control del punto de
rocié a menos que se instale un compresor de entrada para mantener la presion
dentro de los rangos requeridos o también puede ser instalada una refrigeracion
mecanica para enfriar el gas. Estas unidades son mas cominmente usadas para

procesos de alta presion y de bajos flujos (menos de 10 MMPCSD).
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Figura 20 Diagrama de Flujo del Proceso Para un Planta Joule-Thomson
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Fuente: MOKHATAB, S., POE, W. & SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and processing. Burlington, Massachusetts USA:
Gulf Professional Publishing, 2006.
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Figura 21 Dos esquemas de LTS
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La figura 21. Muestra dos distintos esquemas de sistemas LTS o LTX. La figura 22
muestra un ejemplo de una planta joule Thomson. Este tipo de sistema es
configurado como una planta turboexpander, pero el expander no esta instalado.
La refrigeracion mecanica es requerida para corrientes de gas rico y para obtener
altos recobros. Esta planta tiene una caida de presion libre y el recobro de

propano plus (C3+) es maximizado como se muestra a continuacion:

Tabla 2. Porcentajes de recobro

RECOBRO (%)
Etano 0
Propano 88
Butano 100
Pentano 100

Fuente: Autores
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Figura 22 Planta Joule-Thomson
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4.1. COMPORTAMIENTO DURANTE LA CAIDA DE PRESION A TRAVES DE
LA VALVULA

La caida de presion a través de una valvula (choke) es un proceso isoentalpico, si

no se forma liquido, la siguiente ecuacion se puede aplicar:

u= (a_v)H _ 7Gr)p"]

7 c, Ec. 4.1

El simbolo "u" es conocido como el coeficiente joule Thomson. Puede ser positivo

0 negativo dependiendo del tamafio de los términos en el numerador.

Figura 23 comportamiento de gas enexpansion
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada

La curva A arriba muestra el caso donde la pendiente instantanea es mayor que la

pendiente promedio, luego entonces, el gas enfriara en expansién. En la curva de
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gas C es justamente lo opuesto y calentara en la expansion. La curva B es para un
gas ideal, el cual no cambia su temperatura durante la expansion.

Muchos gases muestran una caracteristica donde la pendiente de la curva V-T
cambia de signo. La temperatura a la cual la pendiente cambia de signo (p = 0) es
conocida como la temperatura de inversion. La grafica de la derecha muestra la
temperatura de inversién versus la presion. La forma mostrada es en general para
todos los gases. Fuera de la curva, el gas representado puede calentarse a la

expansion. Adentro, se enfria en expansion.

Debido a la localizacién de la curva, el hidrogeno se calienta en expansion a
presiones normales, mientras la mayoria de hidrocarburos livianos se enfrian. A
presiones muy altas del orden de los 60 Mpa (8700 psia), muchos de estos

calentamientos ocurren normalmente en expansion.

Las curvas que muestran la caida de temperatura esperada para una caida de
presion dada a través de un choke son solo aplicables si no se forma liquido en

dicha expansion.

4.2. CONDENSACION DE LIQUIDO A TRAVES DE UNA VALVULA

A través de la valvula la primera ley de la termodinamica se reduce a hl1=h2. No
hay trabajo posible y el proceso es casi adiabatico. La cantidad de calor
transferido a través del cuerpo de la valvula es pobre, y el gas esta adentro por

poco tiempo. El célculo es inherentemente de ensayo y error.

1. calcular el total de entalpia en la corriente de entrada a P1 y T1. si es una
corriente de dos fases, la entalpia total se halla por la suma de las fases
liquida y vapor.

2. Asumir temperatura desconocida T2.
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3. Hacer un calculo flash a P2 y T2 para hallar la cantidad relativa y hacer el
andlisis de cada fase.

4. Encontrar la entalpia total en el punto dos del flash anterior y a la temperatura
asumida T2.

5. Si h2=h1, entonces se ha asumido la temperatura correcta, de lo contrario, se
repiten los pasos 2-5 hasta que las h sean iguales, entre los limites de

precision deseados.

Figura 24 Esquemade Py T en valvula J-T

PiT: P2T>

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada

Desde que el procedimiento anterior sea tedioso, se puede obtener una respuesta
buena y razonable asumiendo dos temperaturas diferentes y graficandolas en la

siguiente figura.
Una linea recta entre h2 — hl, encontrada para dos temperaturas asumidas, son

unidas por una linea recta. La interseccion a h2 — hl = 0 da aproximadamente la

T2 verdadera.
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Figura 25 Diagrama entalpia vs t para calculo de T2

T2

Temperatura

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada

Para los sistemas mostrados en la figura 25, la corriente de gas entrante es
enfriada por el gas saliente separado antes de ir al choke. Todo lo conocido son
las condiciones de entrada y composicion y las condiciones de venta del gas de
salida. Estas arreglan la caida de presion a través del intercambiador de calor y
choke en serie. La caida a través de esta parte (former) no debe exceder los 70

Kpa (10 psi). El siguiente procedimiento se sugiere:

1. Asumir la temperatura corriente abajo del intercambiador gas-gas

2. Hacer un calculo flash a esta temperatura y presion de entrada, menos 70 Kpa.
Determinar la entalpia total de la corriente a este punto de la composicion en
el paso 2.

4. Usar el procedimiento anterior para un choke y asi hallar la temperatura en el
separador de baja temperatura.

5. Correr el flash a condiciones de separador.
Hallar la entalpia del vapor que deja el separador.
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7. El AH del gas de venta debe ser igual al AH del gas de entrada a través del
intercambiador gas-gas. Si no se halla un valor correcto, los pasos 1-6 deben
repetirse.

8. Una vez hecho el paso 7, el intercambiador de calor debe ser hallado por

principios de transferencia de calor.

Se requiere un calculo flash en la entrada de gas al intercambiador gas-gas si se

trata de dos fases y si la cantidad relativa para cada fase no se conoce.

El procedimiento anterior ilustra las condiciones generales que deben satisfacerse
para todos los sistemas donde la expansion a través de una valvula interviene.

La expansion a través de una valvula puede ser la decisiébn mas apropiada de mas
de un expansor pero la caida de temperatura es menor y no hay trabajo util

producido.

4.3. CALCULO DE CURVA DE INVERSION?®

Existen varios modelos y formas de prediccion de las curvas de prediccion, y
distintos modelos propuestos, Heyes y Llaguno propusieron un nuevo
procedimiento dinamico molecular para determinar la curva de inversion para
algunos fluidos. Para el estudio de gases naturales y modelamiento de procesos
de expansién se destaca el realizado por W.G. Kortekaas , se realizaron pruebas
para seis muestras de gas condensado, un aceite volatil y un aceite negro del Mar
del Norte.

Ellos obtuvieron una representacion de la curva de inversion para una muestra de

gas condensado, utilizando la ecuacion de estado SRK, tal como se muestra en la

2CHUCHIMAQUE LUGO JULIAN EDUARDO, Evaluacion del efecto joule-thomson y el holdup de
liquido en sistemas de transporte de gas natural. Universidad industrial de Santander. 2006
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Fig. 4.7 El gas tiene una composicion: 70.85% de metano, 8.53% de etano, 4.95%
de propano, 1.26% de n-Butano, 0.75% de i-Butano, 3.31% de C5+, 8.64% de
CO2, 0.71% N2.

De la Fig. 4.7 observamos que se va a producir calentamiento solo para presiones
elevadas, otra observacion importante es que a medida que aumenta la
temperatura inicial (lineas de 200, 300, 400 y 500 K) se incrementa el valor de
temperatura y presion de inversion para un valor de entalpia constante. Otra
conclusién del estudio es que entre mayor densidad posea el gas, mayor va a ser
el cambio de temperatura observado para los mismos valores de caida de presion.

La curva de inversion puede ser calculada de cualquier ecuacion de estado que
satisfaga la condicion dada por la ecuacién 4.2 o0 4.3, para las cuales el coeficiente
de Joule-Thomson es igual a cero.

72—y =0 Ec.4.2
oT

T2 +72% —9 Ec.4.3
6TU avT
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Figura 26 Curva de inversion y calculos isoentélpicos para un gas

condensado.
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Fuente: CHUCHIMAQUE LUGO JULIAN EDUARDO, Evaluacion del efecto joule-thomson y el
holdup de liquido en sistemas de transporte de gas natural. Universidad industrial de Santander.
2006

Juris y Wenzel obtuvieron expresiones analiticas para ambas ecuaciones de
estado expresadas en términos de temperatura y volumen. Sin embargo, contrario

a Dilay y Heidemann, este estudio trabaja con mezclas multicomponentes..
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5. TURBOEXPANDER?!

Las plantas criogénicas de gas son construidas alrededor de un proceso que
produce muy bajas temperaturas en orden para afectar las propiedades del gas
natural, sabiendo que causa que los componentes del gas se condensen a
liquido. Los componentes del gas que se condensan forman una mezcla de
hidrocarburo liquido conocida como Liquidos del Gas Natural o LGN. La mezcla
de LGN contiene un namero de valiosos hidrocarburos que pueden ser separados
subsecuentemente en productos individuales, como propano, gasolina y materias

primas petroquimicas.

El procesamiento de gas tiene a su disposicibn numerosos procesos que son
capaces de remover LGN de una corriente de alimento de gas natural. Cada uno
de estos procesos tendra aplicacion cuando se demuestre que es el mejor proceso

para una situacién dada.

Los procesos criogénicos son la aplicacibn mas econémica para recuperar un alto
porcentaje de todos los hidrocarburos méas pesados que el metano.
Especificamente, los procesos criogénicos tienen como objetivo recobrar etano e
hidrocarburos mas pesados, como propano, butano y componentes de la gasolina.
Diferentes variaciones de estos procesos son capaces de remover mas del 85%
del etano y esencialmente de todos los hidrocarburos mas pesados hallados en el
gas natural producido. En contraste, otros procesos pueden ser mas apropiados

cuando el objetivo es recobrar solamente propano y componentes mas pesados.

ZIMOKHATAB, S., POE, W. &. SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and processing.
Burlington, Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing, 2006.
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La principal ventaja de la planta criogénica, en términos de recobro producido, es
por lo tanto la habilidad para recuperar etano.

El corazdn de la planta criogénica de gas es una maquina llamada turboexpander
0 expander para hacerlo mas corto. El expander es una turbina que usa la alta
presion del gas para mover una rueda puesta sobre un eje. El expander emplea
ciertos principios de la termodinamica para producir temperaturas
extremadamente bajas, cerca de los -84 °C a los -109 °C (-120 a -165 °F) para
plantas criogénicas tipicas. Como el gas pasa a través de la turbina, su presién es
ampliamente reducida, causando una caida de presion significativa. Como el gas
“se expande” a través de las hojas de la turbina esto también hace trabajo al rotar
el eje. Cuando el gas hace su trabajo, su energia interna es reducida, causando
que la temperatura resultante disminuya aln mas. Las bajas temperaturas
producidas son lo suficientemente frias para condensar los hidrocarburos del LGN,

incluyendo el etano.

El eje de la turbina transmite su trabajo a la “carga”. La carga en la mayoria de los
casos es un compresor agregado a otro al final del eje, pero podria ser también
una bomba o un generador. Usualmente el agregado es un compresor centrifugo
de una sola etapa llamado compresor booster o compresor brake. Su trabajo es
impartir un incremento de presion a la baja presion del gas, después de que los
liquidos del LGN han sido condensados y removidos. Este gas, se llama gas
residual, es en su mayoria puro metano (95% o mas) y es enviado a un compresor
adicional para transportarlo por tuberia o tal vez reinyectarlo en la formacion de la

produccion.
Lo restante de la planta criogénica consiste en una torre fraccionadora que

estabiliza el LGN recuperado mediante el recobro de cualquier metano, y varios

intercambiadores de calor que hacen el proceso mucho mas eficiente.
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La planta criogénica basica es mostrada en el diagrama de flujofuncional, figura
27. El gas que viene a la entrada de la planta es humedo (saturado con vapor de
agua) y rico (contiene LGN hidrocarburo). EIl primero debe ser deshidratado para
remover practicamente todo el vapor de agua que contiene, o el hielo (hidrato) va
rapidamente a taponar la planta criogénica. Esto produce un gas de alimento para
las partes mas frias de la planta criogénica que estd seco y rico. Como el gas
fluye a través de la planta fria, el LGN es condensado y eventualmente bombeado
afuera como un producto liquido. EI gas de residuo que estd seco; ira a
recompresion, donde su presion es incrementada lo suficiente para conseguir

entrar en una linea de transmisién de gas.

Figura 27 Sistema de refrigeracion mecanica asociado al proceso

turboexpander
RECOMPRESOR >
H:0
I F
: \ DE( SALIDA DE GAS SECO PLANTA CRIOGENICA | ——— SISTEMA DE
p  DESHIDRATACION » | DERECUPERACION | | REFRIGERACON
DE GNL MECANICA

Fuente: MOKHATAB, S., POE, W. & SPEIGHT J. Handbook of natural gas transmission and
processing. Burlington, Massachusetts USA: Gulf Professional Publishing, 2006.
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Algunas plantas criogénicas requieren refrigeracion externa para condensar LGN.
Esto normalmente se hace cuando el alimento de gas es excepcionalmente rico.
El blogue a trazos en la figura 27, representa un sistema de refrigeracion

mecanica que es usado para este propaosito.

5.1 ELEMENTOS DE UNA PLANTA TURBOEXPANDER??

Mientras que hay muchas variaciones posibles en el disefio de una planta de
recobro de LGN, todas ellas estdn compuestas solamente por un pequefio tipo de
equipos. Estas piezas del equipo pueden diferir de una planta a otra en términos
de numero de empleados, tamafio y disefio completo, pero sus funciones son
siempre las mismas. Los tipos de equipo descritos a continuacién son por lo tanto

los bloques de construccion basica de la planta turboexpander.

5.1.1 Deshidratacion del gas

El gas producido que fluye a través de la planta de procesamiento lleva vapor de
agua como parte de toda la mezcla. La cantidad de vapor de agua presente
depende de la presion y temperatura del gas, pero podemos estar seguros que
para cualquier combinacion de presién y temperatura dada, el gas va a llevar tanta
agua como pueda. Se dice que el gas esta saturado con vapor a sus condiciones
de temperatura y presion. Si este vapor de agua permanece en el gas tanto como
lo enfriamos en la planta criogénica, se congelara en hielo solido o formara
hidratos con otros componentes del gas que rapidamente taparan la tuberia y el
equipo a través del cual pasa. Este vapor de agua debe por lo tanto ser removido
a través del proceso de deshidratacion antes de admitir el gas a la planta
turboexpander. Ver figura 28

22CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants
2003 Columbia. Modificada
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El proceso de deshidratacion no removera todo el vapor de agua tenido por el gas
(esto no seria ni practico ni econémico). En lugar de eso, se usa el proceso de
deshidratacion para remover el agua para concentraciones que sean lo
suficientemente bajas para permitir congelamiento o problemas de hidratos. En
pocas palabras, deshidratamos el gas a la temperatura del punto de rocio del agua
que es varios grados por debajo que la temperatura mas baja esperada en
cualquier lugar de la planta criogénica. Por ejemplo, si la temperatura mas baja
esperada en el proceso es -90°C (-130 °F), el gas probablemente sera
deshidratado a un punto de rocio tan bajo como -96 °C (-141 °F), y mas bajo, si es
posible.

5.1.2 Intercambiadores de calor

Pasando a través de la planta turboexpander, la entrada del gas puede tener su
temperatura reducida unos 146 °C (263 °F). Esto asume que el gas entra a la
unidada 38 °C (100 °F) y es enfriado a una temperatura tan baja como -108 °C (-
163 °F) en la region mas fria de la unidad. Esta temperatura indica que la mayor
cantidad de calor es removida en la planta criogénica. En orden para operar
eficientemente, las plantas criogénicas hacen uso extenso del equipo

intercambiador de calor.
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Figura 28 diagrama de proceso de deshidratacion con TEG seguida con

tamiz

e EE

_,[:_, Salida de
gas seco

Entrada de -

gas humedo :]

r—

Absorbedora Scrubber a la Absorbedoras de Filtros de
TEG salida de la tamiz molecular polvo
L absorbedora

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada

El primer intercambio de calor en cualquier planta criogénica es en la entrada en el
intercambiador gas — residuo de gas. En este intercambiador el gas caliente en la
entrada da su calor para enfriar el residuo del gas que en cambio se calienta.El
disefio completo de esta importante pieza del equipo puede variar enormemente
de planta a planta y pueden existir uno, dos o mas niveles para intercambiar calor.
Este es el caso de cuando mudltiples intercambiadores son usados para
intercambiar calor en varios rangos de temperatura intermedios; el efecto
combinado es el de un gran intercambiador con un nimero de entradas y salidas.
Sin embargo, independientemente del disefio, es comun que hasta un 85% del
enfriamiento del gas a la entrada tome lugar en las unidades de intercambiadores

gas-gas. (El 15% restante toma lugar en el turboexpansor).
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Otras aplicaciones de intercambiadores de calor en plantas criogénicas incluyen
enfriadores de refrigeracion mecanica, desmetanizadora y recalentadores, y

condensadores desmetanizadora

5.1.2.1 Intercambiadores de calor con placas de aluminio soldado. La eleccién
mas popular por mucho para aplicaciones criogénicas son los intercambiadores de
calor con placas de aluminio soldado. EI corazdon de la construccion de estos
intercambiadores es similar a una baraja de cartas paradas en el borde; que es, un
montdn de placas verticales. Estas placas estan sellados a lo largo de sus bordes
por soldaduras al final de las piezas. El centro esta usualmente suspendido por su
tope y esto le permite suspenderse libremente, lo cual permitird la expansion y
contraccion termal sin restricciones. El flujo a través del intercambiador es
generalmente vertical (orientaciones horizontales son algunas veces preferidas),
con el extremo caliente en el tope y el extremo frio en la base. (Fig 29) Los
patrones de flujo so mostrados en la figura 30; ellos pueden ser de flujo cruzado o
flujo a contracorriente, una combinacion de cruzado/contracorriente o complejo.

Cualquier corriente dada puede ser disefiada para hacer multiples etapas.
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Figura 29 Disefio béasico Intercambiadores de calor con placas de aluminio
soldado

Fluido 2 (frio)

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada
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Figura 30 Regimenes de flujo en intercambiadores de calor
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada

El espacio entre las placas es llenado con acordeones con forma de aletas de
varios disefios que dan una apariencia en el borde similar a la seccién a través de
carton arrugado (Figura 31). El efecto de las aletas incrementa el area total de
intercambio y ayuda a asegurar el flujo turbulento necesario para la transferencia
de calor.
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Figura 31 Esquema de tipos de aletas, lanceado (izquierda) y perforados

(izquierda).

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada.

Las corrientes del proceso pueden ser de liquido o de gas y pueden envolver
cambios de fase como la vaporizacién de un liquido o la condensacién de un
vapor; los intercambiadores de calor de placas de aletas (0 secciones del mismo)
pueden por lo tanto ser usadas como enfriadores, recalentadores o
condensadores. Estos intercambiadores cubren el potencial completo para

transferir calor latente y calor sensible.

Los intercambiadores de calor con placas de aluminio soldado tienen mas alta
eficiencia por su tamafo y peso que los de tubo y carcaza. El costo por pie
cuadrado de intercambio de calor en area superficial es mas bajo que los
intercambiadores de carcaza y tubos de acero al carbén, ya que debido al bajo
coeficiente de intercambio de calor, requieren mas area superficial para hacer el
mismo trabajo. Las propiedades abaja temperatura del aluminio son como las del

metal que se vuelve mas fuerte a medida que disminuye la temperatura y aumenta
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la presion (hasta 1400 psig); las aplicaciones a baja temperatura no son un

problema.

Los intercambiadores con placas son a menudo construidos en disefios complejos
gue proveen intercambio de calor simultaneo como mucho entre 8 0 10 corrientes
diferentes. (La figura 32 muestra un intercambiador de 3 corrientes). El resultado
de hacerlo es la creacion de una compleja red de intercambiadores simples, en
paralelo o en serie, que seran imposibles de duplicar con los intercambiadores de
carcaza y tubo. Esto produce eficiencias en el intercambio de calor mas altas en
la unidad de proceso completa y tiene beneficios practicos en la reduccién de
costo de capital (pocos intercambiadores) y costos de operacion (utilidades de

enfriamiento y calentamiento).

Figura 32 Intercambiador 3 de corrientes
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada.
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5.1.3 Separadores

La planta turboexpansora requiere uno o mas separadores. Los hidrocarburos
liguidos se van a condensar a través de varias secciones de la planta en los que la
corriente de alimentacion se enfria. Los separadores recogen estos liquidos y
después los arrojan a la torre desmetanizadora en la ubicacion de varias
corrientes que corresponden a la composicion esperada para cada corriente de
liquido. Tal vez la funcibn mas importante de cada separador es prevenir liquidos
a la entrada del turboexpansor, donde pueden ser peligrosos. Los separadores al
alimento de los intercambiadores estan equipados con eliminadores de niebla y

alarmas de altos niveles de liquido y cierres para prevenir que esto ocurra.

5.1.4 Compresor expansor

El expansor es una turbina de un solo impulsor similar a una turbina de vapor.
Esta es una maquina de rueda libre que reduce la presion y la temperatura de una
corriente de gas y convertir la energia de la presion del gas en trabajo atil. El
trabajo es extraido por un compresor centrifugo acoplado directamente, que
recomprime la corriente de gas después de que los liquidos del LGN han sido
extraidos (Las ruedas del expansor y el compresor ocupan los extremos opuestos
de un eje comun). Esta combinacion de expansor y compresor en una sola
maquina es conocido como Expansor/Compresor, Expansor/compresor de freno y
Expansor/Compresor aumentador de presion, siendo el mas comun.El

expansor/compresor es el corazén de una planta criogénica

5.1.5 Valvula Joule-Thomson

La valvula J-T es una parte requerida de la planta turboexpander, incluso cuando

se piensa que es raramente usado. Esta es mas bien una valvula de control
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ordinaria usada para la caida de presion y expandir el volumen a presion alta, de
gases ricos en hidrocarburos de LGN. La combinacion de reduccién de presion e
incremento de volumen resulta en temperaturas lo suficientemente bajas para
causar la condensacion del LGN. Este fenOmeno de enfriamiento es conocido
como el efecto Joule-Thomson, llamado asi por los dos primeros fisicos que lo
explicaron y lo aplicaron.

La combinacion de expansion de gas y extraccion de trabajo que toma lugar en un
expansor da como resultado temperaturas mas bajas y por lo tanto mayor cantidad
de liquido condensado que pueda ser logrado con una valvula J-T (la valvula J-T
no hace trabajo). Todas las instalaciones de expansores incluyen una valvula J.T

montada en paralelo al expansor, sin embargo, la valvula J-T es necesaria para:

1. Inicio de las operaciones de la planta.
2. Manipulacién de flujo de gases que exceden la capacidad del expansor
3. Continuar la operacion durante los tiempos en los que el expander es bajado

para su mantenimiento.

5.1.6 Desmetanizadora

Los desmetanizadores de antes eran realmente estabilizadores de LGN
alimentados por el tope usados para recalentar residuos livianos indeseados. Un
estabilizador produce vapor sobrecalentado y un producto de fondo que ha tenido
reducido su contenido de hidrocarburos livianos indeseados; podemos llamar este
liguido LGN estabilizado. Un estabilizador era usado en conjunto con un
estabilizador al alimento del separador y un estabilizador en el alimento de la
bomba. Las ultimas modificaciones eliminaron la necesidad para el alimento de la
bomba poniendo el separador (también Illamado separador campana)
directamente en el tope de la columna estabilizadora, dando como resultado la

silueta familiar de las torres desmetanizadoras de hoy. (Figura 33 y 5.8) Una
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tendencia desde comienzos de 1980 ha sido instalar bandejas en la campana de
separacion y agregado el reflujo al tope de la torre con el propdsito de mejorar el
recobro de etano. Las torres desmetanizadoras estan normalmente hechas de

acero inoxidable.

La parte de estabilizadores de la columna vertical desmetanizadora usualmente
contiene 20 o 30 bandejas (usualmente bandejas tipo valvula) o el equivalente en
secciones empaquetadas. Los liquidos caen de la campana de separacion
fluyendo hacia abajo, contactandose con el vapor mas caliente extraido que sube
desde el fondo de la columna y el rehervidor (El rehervidor es un intercambiador
de calor que provee al proceso el calor necesario para crear la extraccion de
vapor). De esta forma ningin metano disuelto se vaporizara y fluir4 hacia arriba y
hacia afuera con el vapor sobrecalentado de la torre. EI LGN liquido continua
fluyendo hacia la base de la columna y es removido C2 desmetanizado y LGN.
La cantidad de metano residual en este producto es controlada por el ajuste de la
entrada de calor al rehervidor, y por lo tanto la rata de ebullicion de vapor caliente

extraido.
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Figura 33 planta turboexpander con estabilizador y bomba de alimentacién
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada.

Hay bastantes variaciones posibles en las instalaciones de una desmetanizadora,

algunos de los que son disefios patentados que pretenden aumentar el recobro

de LGN, reducir el calor requerido para el proceso u ofrecer flexibilidad para

recuperar o rechazar etano como parte del LGN producido hasta una variedad de

condiciones.

Los principios de la operacion de la desmetanizadora caen bajo el titulo de

operaciones de transferencia de masa o estabilizacion o fraccionamiento (los

reflujos de la desmetanizadora ciertamente pueden ser clasificados como

fraccionadores).
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Figura 34 Esquema de turboexpander
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Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada.

5.1.7 Sistema de refrigeracion®?

Cuando la corriente de alimento de gas es especialmente rica en etano e
hidrocarburos mas pesados, el enfriamiento extra es necesario algunas veces
para mantener la efectividad del recobro de LGN. (Esto es debido a que sera
relativamente mayor la cantidad de calor latente a ser removida y la operacién del

expansor sera mas fria y mas eficiente en el recobro de etano si los hidrocarburos

ZABDEL-AAL HK AND AGGOUR MOHAMED. Petroleum And Gas Field Processing. Dhahran, Arabia
Saudi 2003
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mas pesados son condensados tempranamente) El enfriamiento extra es
proveido por el flujo de la corriente de gas a través de un  chiller.  El chiller es
parte de un sistema de refrigeracibn mecanica convencional y siempre esta
localizado en algun lugar de la corriente hacia arriba mas fria del intercambiador
gas-gas, y puede ser contada en la reduccion de la temperatura de la corriente de
alimentacion alrededor de los -40 °C con refrigerante propano. Este se muestra en

la figura 35

Figura 35 Planta turboexpander utilizando refrigeracion mecéanica
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Fuente: ABDEL-AAL HK AND AGGOUR MOHAMED. Petroleum And Gas Field Processing.
Dhahran, Arabia Saudi 2003

5.1.8 Recompresor

Una desventaja de la unidad de la unidad de recobro de LGN del turboexpander
es que esta produce un residuo a muy baja presion. La presion de este gas debe
ser incrementada si estda a la entrada de la linea del gas de venta o es
reinyectado. Un recompresor para el gas de residuo es por lo tanto un comparero

necesario para el turboexpansor.
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El recompresor puede ser una maquina reciprocante o centrifuga, dependiendo de
muchos factores no relacionados a la operaciéon de la planta criogénica. La
compresion del gas no es barata, esto representa uno de los costos mas grandes

envueltos en la operacion y construccion de una planta.

5.1.9 Tuberias y separadores

El equipo usado en servicios criogénicos debe estar construido de materiales que
puedan resistir las bajas temperaturas involucradas. El acero al carbén ordinario
no es el adecuado debido a que podria llegar a ser lo suficientemente quebradizo
bajo estas condiciones. El acero al carbon regular (0,20 a 0,35 % C) puede ser
tratado especialmente para resistir temperaturas de hasta -50 °. A temperaturas
mas bajas, niquel debe ser agregado a la mezcla baja en carbén para hacer un
metal adecuado, y es posible alcanzar que resista temperaturas hasta de -195 °C.
El niquel y el cromo son los principales aditivos usados en la produccion de varios
grados de acero inoxidable, que tienen rangos de hasta -250 °C. Distintos grados
de acero inoxidable al carbén 304 contienen 18 a 20 % de cromo y de 8 a 10,5 0
12 % de niquel, mientras que el acero inoxidable 316 consta de 16 a 18% de
cromo, 10 a 14 % de niquel y de 2 a 3 % de molibdeno. Ambos incluyen menos
cantidades de otros elementos: 2% de manganeso y 1 % de silice, pero menos del

0,1 % de carbon.

El material seleccionado para las aplicaciones criogénicas esta basado en otros
factores aparte de la temperatura solamente; el costo del sobrecalentamiento,
disponibilidad, facilidad de fabricacion y la facilidad de soldarse deben ser

considerados.

Separadores y tuberias deben estar hechos del material correcto para que resistan

las temperaturas a las que seran expuestos. Esta es una particular preocupacion
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cuando se gestionan cambios en el proceso de la planta. La siguiente tabla es

una corta lista de algunos materiales de baja temperatura

Tabla 3. Metales aceptables para aplicaciones criogénicas

Temperatura de operacion mas baja

Metal Aceptable

°C e

-29 -20 Acero al Carbon

-46 -50 Acero bajo al carbén, Charpy probado
-59 -75 Acero 2,5% niquel, bajo al carbon
-101 -150 Acero 3,5% niquel, bajo al carbon
-195 -320 Acero 9% niquel, bajo al carbon
-250 -425 Acero inoxidable 304 o 316

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of
Gas Plants 2003 Columbia. Modificada.

5.2 EFECTOS DE LA TEMPERATURA Y PRESION EN EL RECOBRO DE LGN
EN UN PROCESO CRIOGENICO?*

Cuando se enfria un gas para condensar LGN, se espera extraer o recobrar la
maxima cantidad de LGN. Sin embargo, una cantidad sustancial de metano
también se condensara a liquido y serd parte de la mezcla. EI metano es
indeseable por dos razones: la primera, el metano no tiene valor como
componente del LGN y la segunda, el metano eleva la presion de vapor de la
mezcla de LGN y puede causar dificultades en el transporte de liquidos. Por lo

tanto, casi todo el metano es removido del LGN en la torre desmetanizadora.

Hay costos asociados con la operacion de un desmetanizador, estos incluyen el

costo capital del equipo y su costo operacional, el cual incluye varios factores.

24 CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants
2003 Columbia. Modificada.

89



Dado que el metano debe ser rechazado del LGN, es l6gico pensar que el costo
de demetanizacion sera menos si la cantidad de metano condensado es menor.
Luego entonces, un criterio en el disefio y operacion de una planta turboexpander
es minimizar la cantidad de metano que se licua mientras se maximiza el recobro
de etano e hidrocarburos mas livianos. La cantidad de metano que puede ser
removido en el desmetanizador depende del disefio de este. Se han disefiado
para algun caso extremo, donde la maxima cantidad de metano condensado y

desechado corresponde al maximo recobro de etano.

Las plantas turboexpander pueden recobrar normalmente 98 % de propano y
100% del butano e hidrocarburos mas ligeros de la corriente de gas alimentadora.
Los recobros de etano varian de acuerdo al disefio de la planta y sus objetivos
operacionales, pero una cosa es cierta: tanto como los objetivos de recuperacion
de etano aumentan, aumentara la dificultad en la prevencion de condensacion

excesiva de metano. Este hecho es ilustrado por la figura 270.
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Figura 36 Metano y etano condensando a diferente temperatura y presion.
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La cantidad de metano que se condensa junto con el LGN depende de las
presiones y temperaturas a las cuales opera. La mayor cantidad de condensacion
de metano ocurrira cuando la presion es alta y la temperatura baja. Como se
muestra en la figura 12.12 menos metano se condensara, incluso a bajas
temperaturas, si la presion es disminuida. Al mismo tiempo, el recobro de etano es
practicamente mantenido. (Comparese el ejemplo ilustrado con los resultados a -
102°C y 1380 Kpa (0 -140°F y 200 Psia).)

La desventaja en la operacion de una planta criogénica a bajas temperaturas es el
costo incrementado de la recompresion del gas residuo. En algun punto, el costo
adicional de la compresidbn compensara algunos beneficios realizados al
desmetanizador operado a bajas temperaturas. El punto 6ptimo de operacion es
por lo tanto la combinacion de temperatura y presiéon donde el recobro de etano
sea maximizado y el costo combinado de compresion y la operacion de

desmetanizador sea minimo.

Los operadores deben entonces no cambiar arbitrariamente las presiones de
operacion en la planta turboexpander. En vez de ello se debe seqguir las guias de
manejo establecidas por el ingeniero de la planta, quien es usualmente la persona
responsable de la optimizacion de la unidad. Dicho esto, es evidente que el
trabajo de optimizaciéon es un tema complejo, si se hace correctamente implica
tanto pruebas de rendimiento de la planta, como calculos detallados y

simulaciones.

5.3 EFECTO DEL CALOR LATENTE DE VAPORIZACION

El proceso de turboexpander condensa hidrocarburo liquido de la corriente de gas

alimentadora por medio de la disminucion suficiente de la temperatura de dicha

92



corriente. Los termometros y otros indicadores de temperatura alrededor de la
unidad indican si el calor esta siendo removido exitosamente del gas, pero estos
solo cuentan parte de la historia, ya que indican solo el calor sensible. En el
proceso de condensar un hidrocarburo en estado vapor a liquido, el calor latente
de vaporizacion en el vapor, debe ser también removido. La figura 271 ayuda a

ilustrar este punto.

La figura muestra, entre otras cosas, la envolvente de fase P-T para la corriente
entrante de gas. El punto 1 en el diagrama corresponde a la temperatura y presion
de esta corriente de gas. Es obvio que el gas posee recalentamiento a estas
condiciones. A medida que el gas pasa a través de la planta, su temperatura es
reducida esencialmente a una presion constante, como es mostrado por la linea
continua. A medida que la temperatura es reducida, el calor que se elimina es

calor sensible, hasta que la temperatura de rocié del gas es alcanzada.
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Figura 37 Envolvente para un proceso en turboexpander.
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Gas Plants 2003 Columbia. Modificada.

El enfriamiento continuo de la corriente de entrada de gas después de alcanzar
este punto, resulta en condensacién liquida porque la region de dos fases de la
envolvente ha sido abordada. Esto significa que mas y mas del gas se condensara
a liquido tanto como la temperatura caiga. Ahora tanto el calor sensible como el
calor latente estan siendo removidos como vapor restante continuo enfriando y

condensando. Los liquidos condensados se enfrian y pasan a través de los
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restantes intercambiadores de calor. Luego entonces el proceso remueve el calor
sensible de estos liquidos también. EI enfriamiento en los intercambiadores de
calor de la planta continda hasta alcanzar el punto 2. La linea discontinua de la

envolvente es la de la entrada de vapor del turboexpander.

5.4. EFECTO DE LA EXPANSION DEL GAS

Hemos visto como las plantas turboexpander remueven el calor sensible y latente
de la corriente de gas para condensar los liquidos del hidrocarburo. Cualquier gas
tendra calor sensible y calor latente de vaporizacion. El calor es una forma de
energia, entonces un gas contiene energia caldrica. Un gas puede a su vez
contener otras formas de energia, tales como energia de presion y velocidad. La
energia total, de todo tipo, que posee un gas es llamada “energia interna” o

entalpia.

En el procesamiento de gases, la entalpia de un gas, o la mezcla de gases,
depende principalmente de la presion y la temperatura del gas. (La velocidad, o
energia cinética de un gas, cambia poco al moverse en la planta, asi que es
considerado insignificante y por lo tanto puede ser ignorado en la discusion que
sigue. Gases diferentes tendran entalpias diferentes a la misma temperatura y
presion (porque los diferentes gases difieren en su calores latentes de
vaporizacién y calores especificos), por esta razén, la entalpia de una mezcla de

gases también depende de la composicion.

Una de las leyes de la fisica clasica afirma que la energia no puede ser creada ni
destruida. Por lo tanto, si la energia interna de un gas es aumentada o reducida,
ya sea si la presion o la temperatura cambian o ambas cambian. Las relaciones
entre la entalpia, la presion y la temperatura de un gas tipico son ilustradas en la

figura 272. El eje vertical del gréafico representa la presion y el eje horizontal la
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entalpia. Las lineas de temperatura constante en estas graficas se curvan hacia
abajo desde la parte superior izquierda hasta la parte inferior derecha. Otro grupo
de lineas, llamadas “lineas de compresion o expansion”, se curvan hacia arriba
desde la parte inferior izquierda hasta la parte superior derecha. Estas lineas
describen como la energia interna de un gas aumenta cuando se comprime o
como esta disminuye cuando se expande. Podemos utilizar estas graficas para
entender qué sucede cuando un gas se expande a través de una valvula J-T y un

turboexpander.
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Figura 38 Diagrama de presion y entalpia para proceso turboexpander
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Las curvas expansion-compresion ilustradas en la figura 272 muestran la cantidad
méxima de energia que puede ser removida de un gas cuando su presién es
reducida de un punto “A” a un punto “B”. LA misma cantidad de energia seria
requerida para elevar la presion de un gas desde el punto “B” hasta el punto “A”.
Esperariamos que el gas descargado de un brake compressor tendria la misma
presion que este en la entrada del expansor y esto es cierto, pero so6lo en el caso
tedrico. En la realidad, parte de la energia del gas se pierde en fricciobn y
transferencia de calor, mientras este pasa a través de la maquina. Los expansores
reales son desde un 75% a 85% eficientes convirtiendo la energia interna del gas
en trabajo util, y el compresor es 65% a 80% eficiente trabajando en un
incremento de presion del gas residuo, por lo que su presion de descarga sera

s6lo una fraccién de la presion del gas original a la entrada del expansor.

Si el gas fluyera a través de un expansor que no estuviera conectado a un eje de
carga como el brake compressor, la expansion del gas seria solo una expansion J-
T y este no se enfriaria como lo hubiese hecho a través de una valvula J-T.
Cuando se une a un compresor y este esta completamente cargado, la cantidad
maxima de energia es removida del gas y la temperatura alcanzara su punto mas
bajo. Sin embargo, si el compresor esta parcialmente descargado, la temperatura
de salida del expansor no sera tan baja, y como el compresor se descarga aun
mas, la temperatura de salida del expansor se elevara a casi la de la valvula JT.
Por lo tanto, con el fin de obtener las temperaturas mas bajas posibles, el break
compressor debe estar totalmente cargado.

La figura 272 indica la temperatura tedrica de un gas dejando un expansor a una
presion conocida, cuando la temperatura del gas entrando al expansor es también
conocida, en la operacion real, la temperatura de la salida del expansor sera
ligeramente mas alta que la mostrada en gréficas, pues la corriente abandona el
expansor en dos fases, el gas y el liquido condensado. El calor latente de

vaporizacion dado por el liquido de condensacion entra y eleva la temperatura de
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la corriente total por encima de la predicha en los gréficos. Sin embargo, una
estimacion aproximada de la temperatura de salida del expansor se puede hacer
utilizando la siguiente relacion: cada 1 % del gas que se licua en el expansor
elevara la temperatura por encima de la que se muestra en los graficos por

aproximadamente 1,7 °C (3°F).

5.5 ESQUEMAS DE RECUPERACION CON TURBOEXPANDER

5.5.1. Proceso Turboexpander Convencional?®

En la figura 273 se muestra el proceso turboexpander original o turbo expansion.
El gas seco que sirve de alimento se enfria primero, contrario al gas residual
utilizado por otro lado para la calefaccion de la desmetanizadora. Adicionalmente,
con el gas rico como alimento, la refrigeracion mecanica frecuentemente es
necesaria para suplir el gas de refrigeracién. El gas refrigerado es enviado a un
separador frio donde el liquido condensado es separado, flasheado y alimentado
hasta la mitad de la desmetanizadora. EI vapor fluye por el turboexpander y
alimenta la parte superior de la columna. Una vélvula J-T se instala
paralelamente al expansor. Esta valvula puede ser usada para manejar flujos de
gas en exceso, superior al disefio del expansor 6 puede ser utilizado para el flujo

total si el expansor se encuentra fuera de servicio.

En esta configuracion, la recuperacion de etano esta limitada a un 80% o0 menos.
El separador frio se opera a una baja temperatura para permitir un maximo
recobro. A menudo las condiciones de alta presion y baja temperatura estan
cercanas al punto critico del gas, lo que hace la operacion inestable. Otro
problema con este disefio es la presencia de CO2, el cual puede solidificarse a

temperaturas de operacion encontradas en este proceso. Los puntos criticos del

25 SANTOS, Nicolas, Especializacién en Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos a Partir de Gas natural.
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disefio estan en el expansor de salida y las pocas etapas en el tope de la

desmetanizadora.

Una alternativa para el disefio convencional, es el uso de dos expansores donde
la expansién se produce en dos etapas. Mientras este disefio puede ayudar con
un enfoque muy puntual en el separador frio, no compensa la condicion de
formacion de solidos en la columna de la desmetanizadora. Este disefio ha sido
utilizado en algunas plantas, pero en otras se le han realizado modificaciones las

cuales mitigan las condiciones criticas y los problemas de solidificacion de CO2.

Los procesos criogénicos pueden aplicarse si la presion del gas después de la
expansion es lo suficientemente alta para condensar los componentes pesados.
Sin embargo, si el gas llega a baja presion (menor a 725 psi), la refrigeracion
mecanica externa debe ser usada para enfriar el gas a la temperatura
especificada. Ademas, si el contenido de LGN del gas de alimento es
relativamente bajo (menos de 2.5 a 3 galones por mil pies cubicos de gas -
GPM)), la auto-refrigeracion (intercambiador de calor gas-gas) suele ser

suficiente.
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Figura 39 Proceso convencional turboexpander
[

Vapor de TS :

propano frio

, >

VALVULA J-T Q

Gas de {&} é

entrada z

SEPARADOR L

EN FRIO REBOILER LATERAL Eﬂ) -

< % e

A T REBOILER
LGN
Propano
liquido frio

P Salida gas de residuo

Fuente: CAMPBELL, Technical Assistance for The Service Design, Operation, And Maintenance Of Gas Plants 2003 Columbia. modificada

101



Sin embargo, para alimentos ricos (>3GPM), la refrigeracion mecanica debe ser
considerada para obtener recuperacion de etano. Cabe resaltar que en esta
aplicacion, las especificaciones del punto de rocio de hidrocarburos alcanzadas
son muy buenas, pero similar al proceso de auto- refrigeracién J-T, es necesario
deshidratar el gas para prevenir la formaciéon de hidratos. La deshidratacién con
lecho so6lido es una buena técnica para la prevencion de hidratos. Algunas veces,
pequefias cantidades de metanol o glicol pueden ser inyectadas a la corriente del

expansor.

Dentro de la seccion de recuperacion de liquidos de la planta de procesamiento
de gas, existen costos de operacion y flexibilidad de operacion que inciden
directamente en el costo del procesamiento. Hay que reconocer que la eficiencia
en la seleccion del proceso de recobro de liquidos es un factor importante en el
costo de procesamiento, la flexibilidad de operar el proceso para recuperar o
rechazar etano sin sacrificar eficiencia o recuperar propano es algunas veces un
factor critico. A medida que la industria avanza y la demanda de mayor eficiencia
en la recuperacion de etano aumenta, nuevos y muy ingeniosos disefios han sido
desarrollados. Hasta ahora, los Procesos con Reciclo del gas de Residuo- (RR) y
los Procesos de Gas Subenfriado (GSP) — Ortloff, han sido las técnicas mas
utilizadas para mejorar la eficiencia del recobro de LGN del gas natural,
particularmente para gases que contienen significativas concentraciones de

diéxido de carbono.

5.5.2. Procesos Turboexpander con Reciclo del gas de Residuo (RR).%®

2 SANTOS, Nicolas, Especializacion en Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos a Partir de Gas natural.
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Para incrementar la recuperacion de etano por encima del 80% (disefio
convencional), debe desarrollarse una fuente de reflujo para la desmetanizadora.
Uno de los métodos consiste en reciclar una porcion del gas residual después de
la recompresion y regresarlo al tope de la columna. Como se muestra en la figura
274, el proceso de flujo es similar al disefio convencional, excepto que una porcién
del gas residual se retorna al intercambiador de calor de entrada. En este punto, la
corriente de flujo esta totalmente condensada y se encuentra a la presion de la
linea del gas residual. El flujo es flasheado en el tope de la desmetanizadora para
proporcionar reflujo. La corriente de salida del expansor es enviada unos placas
mas abajo en lugar de ser enviada al tope de la columna.

El reflujo proporciona una mayor refrigeracion al sistema y permite recuperar una
mayor cantidad de etano. El nivel de recobro esta en funcion de la cantidad de
reciclo del disefio. El sistema de reciclo del residuo (RR) ha sido utilizado de
satisfactoriamente en numerosas facilidades, debido a que la tolerancia del CO2 y
el recobro pueden ser ajustados a la cantidad de reciclo utilizado. El proceso RR
puede ser usado para recuperar altas cantidades de etano, limitado Unicamente
por los caballos de fuerza requeridos.

5.5.3. Proceso de Gas Subenfriado (GSP) - Ortloff?’

El Proceso de Gas Sub-refrigerado (GSP) fue desarrollado a raiz de una serie de
problemas encontrados en el proceso de expansion convencional. Este proceso se
ilustra en la figura 275, en donde se alteran algunas formas del proceso
convencional. Una porcion del gas del separador frio es enviado a un
intercambiador de calor donde este es totalmente condensado con la corriente
general. Esta corriente es flasheada en el tope de la desmetanizadora
proporcionando reflujo a la misma.Como con el proceso RR, el alimento del

expansor o expander se envia a la torre varias etapas por debajo del tope de la

ZISANTOS, Nicolas, Especializacion en Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos a Partir de Gas natural.

103



Figura 40 Proceso turboexpander con reciclo del gas residual (RR).
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columna. Debido a esta modificacién, el separador frio opera a condiciones mucho
mas calidas lejos de las condiciones criticas del sistema. Adicionalmente, la
recompresion del gas residual es menor que la requerida en el proceso de
expansion convencional y los caballos de fuerza son normalmente menores a los

utilizados en el proceso RR con niveles de recobro inferiores al 92%.

El disefio GSP ha tenido varias modificaciones. Una de ellas es tomar una porcion
de liguido del separador frio junto con el gas de ese separador y llevarlo al
intercambiador de calor ubicado en el tope (OVHD Exchanger). Generalmente,
esto puede ayudar a reducir los caballos de fuerza requeridos para la compresion.
El proceso también puede ser disefiado para usar soélo una parte del liquido del
separador frio como reflujo. Generalmente, esta modificacion se utiliza para gases
ricos con GPM mayor a 3. El disefio GSP es muy tolerante al CO2; algunos
disefios no requieren de la remocion total de CO2 para poder obtener altas
recuperaciones o recobros. Los niveles de CO2 son muy dependientes de la
composicién y de la presiéon de funcionamiento, pero niveles de CO2 hasta del 2%
pueden ser tolerados en un disefio GPS. Un nuevo esquema de proceso ha sido
desarrollado para combinar el proceso GSP y el RR en un proceso integrado. Este
concepto se fundamenta en la aplicacion de las mejores caracteristicas de cada
proceso en un disefio integrado. Esta combinacién puede ofrecer mayores

recobros de etano quelos obtenidos con el proceso GSP.
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Figura 41. Esquema del Proceso de Gas Subenfriado (GSP) — Ortloff
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5.5.4. Proceso de Reciclo de Residuo Frio - CRR?28

El proceso de Reciclo de Residuo Frio (CRR) es una modificacion del proceso
GSP el cual permite obtener altos niveles de recobro de etano. El proceso de flujo
de esta planta CRR es similar al GSP excepto que el compresor y el condensador
han sido afiadidos al sistema general para tomar una porcién de gas residual y
proporcionar un reflujo adicional para la desmetanizadora. Este proceso es
atractivo para recuperaciones extremadamente altas de etano. Con este proceso
se puede lograr un recobro alrededor de un 98%. Este proceso también es
excelente para recuperaciones extremadamente altas de metano al tiempo que
expulsa todo el etano.

En la figura 276 se muestra una comparacion entre los procesos RR, GSP y CRR.
El disefio RR es el menos eficiente, con un porcentaje del 91%. Por encima de
este punto, el disefio RR puede lograr recuperaciones mas altas de etano que el
disefio GSP. Como se ha observado, el proceso RR es muy sensible a la potencia
disponible. EIl disefio GSP tiene una curva de recobro no muy variable y es una
buena eleccién para un recobro de 90% o mas. El proceso CRR tiene la mas alta
recuperacion de acuerdo a la disponibilidad de potencia en el recompresor
residual, pero se debe tener en cuenta el costo adicional del equipo del sistema

general y del compresor de reciclo.

Otra mejora del proceso turboexpander es el Proceso IPSI de Recobro Mejorado
de LGN (figura 277). Este proceso utiliza una corriente de deslizamiento (slip
stream) tomada en el fondo de la columna de destilacion (desmetanizadora) como
una mezcla refrigerante. Esta mezcla refrigerante esta total o parcialmente

vaporizada, proporcionando refrigeracion al gas frio de entrada, que de

BSANTOS, Nicolas, Especializacion en Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos a Partir de Gas natural.
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Figura42 % de Recobro vs. Potencia de Compresion del residuo

100
98 ——
94 / /
. CRR / L —

% RECOBRO

90 —
GSP /
88

86 /

84

RRP
82 /
80

28000 30000 32000 34000 36000 38000

POTENCIA DE COMPRESION DE RESIDUO

Fuente:SANTOS, Nicolas, Especializacién en Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos a Partir de
Gas natural.
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Otra manera normalmente se logra utilizando un sistema de refrigeracidén externa.
El vapor generado por este ciclo de “auto-refrigeracion” que esta especificamente
disefiado para mejorar la eficiencia de la separacién, recomprimido y reciclado

regresa al fondo de la torre, donde sirve como un gas de despojo (stripping gas).

5.5.5. Procesos de recobro mejorado de LGN

Esta innovacion no solo reduce o elimina la necesidad de una refrigeracion
externa para el gas de entrada sino que también proporciona las siguientes

mejoras a la operacion de la desmetanizadora:

e Reduce el perfil de temperatura en la torre, lo que permite una mejor
integracion de la energia de la refrigeracion y del rehervidor, dando como

resultado la disminucién en los requerimientos de calor y refrigeracion.

¢ Reduce y/o elimina la necesidad de rehervidor externo lo que disminuye costos

de combustible y de refrigeracién.

e Aumenta la volatilidad relativa de los principales componentes en la torre
cuando se opera a presiones normales, lo que mejora la eficiencia de recobro
de LGN; o alternativamente permite el incremento de la presion en la torre a
una eficiencia normal de recobro, lo que reduce los requerimientos de

compresion del gas residual.
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Figura 43 Proceso IPSI de Recobro Mejorado de LGN.
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5.6 SELECCION DEL PROCESO DE RECOBRO DE LGN%

La seleccion de una tecnologia econdémica y efectiva requiere de la consideracion
de diversos factores. Las principales variables que afectan la seleccion del
proceso son las condiciones de entrada (presidon del gas, riqueza, y
contaminantes), condiciones de la corriente (presion del gas de residuo, productos
de liguido deseado), la infraestructura del fraccionamiento del liquido, las
condiciones totales (costos de utilidad y valor de combustible, localizacion de la
planta, localizacién de la infraestructura, y la estabilidad de mercado). Ademéas de
la composicion del gas de alimento y el modo de operacion, las caracteristicas
técnicas mas decisivas de algunos procesos son la presion del gas de alimento y

la caida de presion permisible.

Los siguientes lineamientos han sido sugeridos para la seleccién del proceso para

la recuperacion de LGN:

En el caso de una presion lo suficientemente alta, el proceso de auto-refrigeracion
o J-T requiere de un bajo capital de inversién. Sin embargo, si el diferencial de
presion entre el gas de alimento y el gas tratado es insuficiente, es necesaria una
compresion adicional - Cuando la presion del gas de alimento es cercana a la
presion del gas tratado, por encima de un rango de caida de presion grande,

puede ser mas econdémico el trabajar con un proceso de refrigeracion criogénico.

Cuando la presion del alimento esta muy por debajo de la presion requerida en las
lineas, es mas economico aplicar el proceso de refrigeracion mecanica con

compresion adicional para remover los hidrocarburos pesados en vez de la

2 SANTOS, Nicolas, Especializacion en Ingenieria del Gas, Recobro de Liquidos a Partir de Gas natural.
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compresion seguida de un proceso de auto —refrigeracion. Esto se debe a que los

compresores son equipos de alta inversion.

Cuando la presion del alimento es igual o un poco menor que la requerida en las
lineas, la adsorcion con lecho sélido es una buena opcion, ya que es de rapido
funcionamiento y resiste variaciones en la composicion del gas y en la velocidad
de flujo. Generalmente los procesos de lecho sélido son practicos para el gas con

pocas cantidades de hidrocarburos pesados. Gases ricos requieren refrigeracion

Es evidente que el proceso de adsorcién con lecho solido podra competir contra el
proceso de auto-refrigeracion. Especialmente, las unidades de adsorcién con
lecho solido son operadas con diferenciales de presion bajos comparados con el
proceso de auto-refrigeracion y por lo tanto no requieren de compresién adicional.
De hecho, a bajas presiones del gas de alimento y para especificaciones estrictas
del punto de rocio, un andlisis econdmico favorece el proceso de adsorcién con

lecho sdlido.

112



6. SIMULACION EN HYSYS

Se puede afirmar, que la simulacion numérica es un arte y no una ciencia exacta,
a raiz de esto, es necesario tener en cuenta que los datos arrojados por el
simulador, son producto de procesos ideales. por lo tanto, el ingeniero debe estar
en la capacidad de realizar un ajuste numérico basado en los datos reales y en
sus conocimientos ingenieriles, para que la simulacién sea lo mas aproximada al

comportamiento real de los procesos.

6.1 GENERALIDADES DE LA HERRAMIENTA SOFTWARE

En la industria de procesos, mas en concreto, en los procesos llevados a cabo
para el debido tratamiento y procesamiento del gas en las facilidades de
superficie, se vienen presentando cada vez ambientes mas cambiantes como lo
son los cambios en las condiciones de los mercados, regulaciones
gubernamentales y ambientales, de ahi que se deban desarrollar e incrementar la
eficiencia de estos procesos y se implementen mejoras en productividad y un
mejor indice de costo-beneficio o rentabilidad, es por esto que las actuales
herramientas software ofrecen de una forma amplia, el andlisis, estudio y
mejoramiento de todas estas variables previo a un disefio concreto a implementar

en las facilidades para el tratamiento del gas en campo.

Hysys es una herramienta software de modelamiento de procesos en estado
estable que permite simular, disefiar, monitorear comportamientos, optimizar y
planificar procesos de la industria quimica, petroquimica y metalargica. El principal
objetivo de la herramienta software es el de entender y predecir el comportamiento

que se obtendra de uno o varios procesos y asi, mediante el andlisis de las
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variables involucradas, maximizar su eficiencia. Sin embargo, muchas de estas
variables son extremadamente complejas y sujetas a grados cambiantes de

incertidumbre.

Hysys contiene datos, propiedades fisicas, modelos de operacion y estimacion
que permiten desarrollar sistemas en los cuales intervienen varios procesos
(adsorcién, absorcion, refrigeracion, fraccionamiento, etc) y llevando a cabo los
calculos para cada elemento involucrado (separadores, compresores,
mezcladores) , ya sean desde los valores de operacion de un separador en frio o
el trabajo realizado por una turbina hasta el calculo de numero de etapas en una

fraccionadora o la caida de presion en algun elemento.

6.1.1 Conceptos béasicos en HYSYS.

Es un método flexible e intuitivo que permite:

e Descomponer un proceso complejo en procesos menores con componentes

MAs concisos.

e Simular cada unidad del proceso en forma independiente del proceso
completo, pero ligado a él, construyendo un sub-flowsheet con sus corrientes y
operaciones unitarias accesorias.

e Usar paquetes termodinamicos independientes para cada flowsheet.

6.1.1.1. Herramientas. Calculos interactivos y dan acceso instantaneo de la

informacion.
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¢ Inteligencia incorporada al programa que le permite conocer cuando la
informacion disponible es suficiente para efectuar un célculo y corregir los

calculos flash en forma automatica.

e Operacion modular: Todas las operaciones unitarias y/o corrientes pueden
realizar todos los célculos siempre que se especifique la informacion minima
necesaria en cada caso o la misma se transmita a través de las corrientes

ligadas. La informacion, completa o parcial, se transmite en forma bidireccional.

6.2 DESCRIPCION DE PROCESOS

Para la simulacion de los procesos realizados, se especificaron tres esquemas
diferentes para recuperar liquidos del gas natural por medio del proceso
Turboexpander y uno para la técnica de recobro con Joule-Thomson. Para
obtener datos confiables durante la simulacion se utilizo la herramienta software
Hysys y de acuerdo a las caracteristicas de los fluidos, se usé la ecuacion de
estado Peng-Robinson con la que se obtienen resultados muy aproximados en la
prediccibn de las propiedades termodinamicas de los compuestos con las

caracteristicas de dichos fluidos.

Para los diferentes procesos (Turboexpander y Joule-Thomson) se han
establecido tres corrientes que difieren en composicién; esto con el fin de
identificar la técnica que presente una mayor eficiencia teniendo en cuenta la
cantidad de liguidos recuperables de cada corriente. Para todos los procesos la
corriente ingreso a las mismas condiciones de presion y temperatura. En la Tabla

7.1 se muestran las condiciones utilizadas en todos los procesos.
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Tabla 4. Pardmetros generales durante la simulacion

Temperatura de Entrada

Presion de Descarga

Eficiencia Compresor-Expander

Paquete de propiedades (HYSYS)

97.30 °F

1012 Psia

75 % -75%

Peng-Robinson

Fuente: Autores

Tabla 5. Composiciones usadas durante la simulacion

COMPONENTE

H2S

Metano

Propano

n-Butano

n-Pentano

Fuente: Autores

GASRICO 1

0,0011

0,6483

0,0954

0,0374

0,0104

GAS RICO 2

o

0,7955

0,0547

0,0169

0,00478
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GAS POBRE

H

o
o
=

H

0,84147

0,02092

0,00894

0,00221

|
|
|




6.2.1 Proceso Joule-Thomson

El esquema basico de la planta Joule-Thomson se compone de un compresor por
el cual ingresa el gas y es llevado a una presion de por lo menos 1000 psia, esto
con el fin de aprovechar al maximo la expansion en la valvula. Luego de esta
compresion, el gas pasa por un intercambiador gas-gas y un cooler que
proporcionan enfriamiento y lo llevan a una temperatura de -15°F a la entrada del
separador en frio. La caida de presion en la valvula J-T es de 300 psia y de ahi

entra a la torre desmetanizadora donde se recuperado el LGN condensado.

6.2.2. Proceso Turboexpander convencional

El gas de entrada ingresa a un compresor que eleva la presién hasta 1000 psia,
este es el proceso turboexpander basico, en el cual solo tenemos un
intercambiador gas-gas que provee refrigeracion a la corriente. En el primer
separador se forma liquido por condensacién debido al enfriamiento de la
corriente. El gas que sale del separador entra a un intercambiador gas-gas en el
cual se aprovecha la refrigeracion proveniente del gas que sale del tope de la
desmetanizadora, y es llevado a un separador a menor temperatura (-62°F). Al
gas que sale del separador se le aplica una expansién por medio de un
turboexpander, y es llevado hasta una presion de 300 psia. Posteriormente entra
a la desmetanizadora en donde el producto de fondo sera en LGN recuperado y el
producto de tope sera recomprimido para cumplir con especificaciones de venta

donde puede ser reinyectado o enviado a las lineas de tuberia.
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Figura 44 Proceso Joule-Thomson
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Figura 45 Proceso Turboexpander Convencional
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6.2.3 Proceso Turboexpander con una corriente de reflujo.

Este proceso es bastante similar al convencional, la diferencia radica en una
corriente de reflujo que proporciona enfriamiento. La corriente de reflujo es
proveniente del separador en frio, y es dividida en dos; una entra al expansor y la
otra (corriente de reflujo) es enfriada con producto de tope de la desmetanizadora.
La presion de salida del expander es de 300 psia, la variacion de temperatura de
la corriente entrante del separador frio y del reflujo enfriado después del
intercambio de calor con el producto de tope de la desmetanizadora optimiza el
recobra de liquidos de gas natural. La corriente de reflujo entra a la
desmetanizadora a -143.4 °F, mas baja que la temperatura de la corriente

proveniente del expander que es de -135 °F.

6.2.4 Proceso Turboexpander con un intercambiador gas-liquido

En este proceso un intercambiador gas-liquido es adherido al proceso
convencional. El liquido que sale del separador en frio es enfriado a través de una
valvula y luego enviado a un separador adicional para separar el vapor formado
del liquido. La corriente liquida enfria el gas proveniente del intercambiador gas-
gas. El vapor que sale del separador no alimenta la desmetanizadora pero es
mezclado con la corriente de tope de esta. En este proceso variando las
temperaturas de las dos corrientes que salen del intercambiador gas-liquido, se

maximiza el recobro de etano.
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Figura 46 Proceso Turboexpander con corriente de reflujo

TEE-100

=
I ET]

Congrnmsis

Fuente: Autores

121



Figura 47 Proceso Turboexpander con intercambiador Gas-Liquido
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Fuente: Autores
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6.3 ANALISIS DE RESULTADOS

Teniendo en cuenta que la composicion del gas es importante en la determinacién
del tipo de proceso de recobro de liquidos a ser implementado, se realizaron
varias corridas con 3 tipos de composicion diferente (gas ricol, gas rico 2 y gas
pobre) parapoder evaluar las ventajas y desventajas de las diferentes alternativas
propuestas ( Turboexpander convencional, con corriente de reflujo, intercambiador
gas-liquido y Joule-Thomson). El recobro de liquidos alcanzado, el trabajo en el
compresor-expansor, la energia del rehervidor, son todos parametros que no solo
representan una parte significativa del capital requerido sino también un indicativo

de la energia a utilizar en las facilidades.
Para una mejor representacion de los resultados obtenidos durante las corridas,
se muestran diagramas y tablas resumiendo los mismos. Se ha hecho énfasis en

mostrar los valores de energia, recobro de etano y recobro de propano.

Las tablas 6, 7 y 8 muestran el trabajo realizado en el expansor y en el rehervidor.
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Tabla 6. Duty en el expansor y rehervidor para el gas rico 1.

GASRICO 1

DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 1,65E+07

DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 1,67E+07

DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 1,69E+07

Fuente: Autores

Tabla 7. Duty en el expansor y rehervidor para el gas rico 2.

GAS RICO 2

DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 1 12E+07

DUTY REHERVIDOR(Kj/hr) 1 18E407

DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 1 39E+07

Fuente: Autores
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Tabla 8. Duty en el expansor y rehervidor para el gas pobre.

GAS POBRE
TURBOEXPANDER CONVENCIONAL
DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 7 46E+06
DUTY EXPANDER (Kj/hr) 2 01E+06

TURBOEXPANDER CON CORRIENTE DE REFLUJO
DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 9,58E+06
DUTY EXPANDER (Kj/hr) 1,29E+06

TURBOEXPANDER CON INTERCAMBIADOR GAS-LIQUIDO
DUTY REHERVIDOR (Kj/hr) 1,19E+07
DUTY EXPANDER (Kj/hr) 1,41E+06

Fuente: Autores

Figura 48 Duty del rehervidor y el expander para el proceso Turboexpander

convencional.
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Fuente: Autores
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Figura 49 Duty del rehervidor y el expander para el proceso Turboexpander

con corriente de reflujo
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Figura 50 Duty del rehervidor y el expander para el proceso

Turboexpandercon Intercambiador Gas-Liquido.
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Fuente: Autores
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La principal recuperacion de energia ocurre en el expander, la cual es luego
utilizada para la recompresion del gas de venta. Las figuras 48, 49 y 50 muestran
los dutys del rehervidor y del expansor para los diferentes esquemas de procesos
turboexpander utilizados. ElI comportamiento de las graficas nos muestra que
para todos los esquemas, el contenido de trabajo producido en el expander fue
mayor para el gas pobre. Esto es debido a que en los gases mas ricos la fraccion
de componentespesados es mayor, o que ocasiona que una menor cantidad de
livianos se vaya por el tope del segundo separador en frio, llevando a que se
produzca menos trabajo en la turbina. Andlisis similares se encuentran en la
literatura, uno de ellos un articulo llamado “Simulation of Turbo-Expander
processes for recovering of natural gas liquids from natural gas”°, en el cual los
autores evallan parametros similares, y sus resultados tienen una tendencia

similar a los presentados en este proyecto.

Tabla 9. Eficiencia de recobro de LGN en todos los procesos para el Gas
Rico 1.

Flujo de
Entrada % recobro %recobro % recobro %recobro

(Kmol/Hor)
1937,1 0 0 0 0
357,66 47,6 47,3 48.1 43,7
285,06 94,2 94,1 94,9 80,7
52,589 99,5 99,0 99,2 91,2
111,75 99,8 99,6 99,7 94,4
28,386 100 99,9 100 98,6
31,075 100 100 100 100
25,996 100 100 100 100

Fuente: Autores

%0 JIBRIL K.L.,AL- HUMAIZI A.l, IDRIS A.A, IBRAHI A A..Simulation of Turbo-Expander processes for
recovering of natural gas liquids from natural gas. 2005
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Tabla 10. Eficiencia de recobro de LGN en todos los procesos para el Gas
Rico 2.

Flujo de
Entrada % recobro %recobro % recobro %recobro
(Kmol/Hor)

2377 0 0 0 0
316,73 26,90 26,86 26,89 23,2
163,44 96,3 95,1 96,2 63,4
27,669 99,5 99,4 99,5 83,0
50,497 99,8 99,7 99,8 88,6
13,984 100,0 100,0 100,0 96,3
14,283 100,0 100,0 100,0 97,7
15,149 100,0 100,0 100,0 99,6

Fuente: Autores

Tabla 11. Eficiencia de recobro de LGN en todos los procesos para el Gas
Pobre.

Flujo de

Entrada % recobro %recobro % recobro %recobro
(Kmol/Hor)

2514,3 0 0 0 0
147,91 20,3 20,7 20,3 12,0
62,509 95,0 94,8 95,9 36,4
13,207 96,5 99,2 99,3 60,8
26,713 99,6 99,6 99,7 70,8
6,6931 100,0 100,0 100,0 88,1
6,6035 100,0 100,0 100,0 92,2
8,964 100,0 100,0 100,0 98,6

Fuente: Autores
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Figura 51 Eficiencia de recobro de Etano.
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Figura 52 Eficiencia de recobro de Propano.
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Figura 53 Eficiencias de recobro de Etano
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Figura 54 Eficiencias de recobro de Propano.
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Las figuras 51 — 54 muestran las eficiencias de recobro de etano (51 y 53) y
propano (52 y 54) respectivamente. El recobro més alto de etano se obtuvo en el
proceso turboexpander con intercambiador gas-liquido, sin embargo no hubo una
diferencia marcada entre los resultados de las variaciones de turboexpander en
general, mientras que con el proceso Joule-Thomson la diferencia fue mas
notable. Realmente la eficiencia de recobro etano obtenida no fue tan alta como
se esperaba, en cambio la recuperacion obtenida de propano condensado se
mantuvo por encima del 95% para todos los procesos turboexpander. Para los
procesos con el Gas Rico 1, con un GPM de 8.6 se logré un recobro de casi 50%
de Etano, mientras que en el Gas Pobre (GPM de 2.6) solo se alcanzé un 20%.
La variaciéon del GPM (contenido de hidrocarburos liquidos recuperables) mostro
cambios mas significativos en los resultados de recobro de etano y propano, en
comparacién con las variaciones en las condiciones de operacion de los procesos

(presién y temperatura).
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CONCLUSIONES

La eficiencia en la autorefrigeracion mostrada por un intercambiador gas-gas y
un intercambiador gas-liquido no fue significativa ya que no se alcanzd una

mejora apreciable, en comparacion con el proceso convencional.

Entre los casos estudios desarrollados buscando alternativas de mejora en la
eficiencia de recuperacion de liquidos del gas natural, se establecié que la

opcion mara alcanzar la mayor recuperacion es el proceso turboexpander.

En comparacion con trabajos similares encontrados en la literatura, se obtuvo
un porcentaje de recuperacion de Etano mas bajo, esto se sustenta en la falta
de conocimiento de las condiciones de operacion en particular usadas por cada

autor.

Este estudio ha demostrado que la seleccién de la configuracién del proceso
depende de la cantidad relativa de componentes pesados en la corriente de

entrada.

La herramienta software Hysys de Aspentech es efectiva al momento de
simular procesos Turboexpander y Joule-Thomson y de esta manera obtener
resultados de recobro de LGN aproximados a valores obtenidos en la
experiencia; sin embargo para algunas composiciones de gas de entrada se

presentaron problemas de convergencia.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda hacer un estudio similar incluyendo un analisis econémico que
permita tener otro parametro de seleccion para establecer el proceso

adecuado.
Se recomienda hacer un estudio en el cual se incluya una comparacion usando

una herramienta software para todos los procesos de autorefrigeracion,

incluyendo refrigeracion mecanica y Twister.
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