ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |1

Evaluacion de alternativas de procesamiento para recobro de C3+ en plantas con absorcion por
aceite liviano refrigerado que presenten deficiencias operativas por pérdida de carga volumétrica.

Caso Estudio.

Carlos Eduardo Castafio Arias

Trabajo de grado para optar el Titulo de Magister de Petrdleo y Gas con Enfasis en Ingenieria de

Gas y Procesos

Director
Helena Margarita Ribén Barrios.

Magister en Ingenieria de Hidrocarburos

Universidad Industrial de Santander
Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas
Escuela de Ingenieria de Petréleos
Maestria de Petrdleo y Gas con Enfasis en Ingenieria de Gas y Procesos
Bucaramanga

2021



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 2

Dedicatoria

A mi esposa Erika y a mis hijos Juan e Isabella, que son el motor de mi vida. A mi compafiero

Carlos Godoy por sus valiosos consejos Yy orientaciones profesionales.



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |3

Agradecimientos

A Dios por su infinita sabiduria y bondad, por permitirme el conocimiento para el desarrollo de

este trabajo.

A la compaiiia Petrosantander (Colombia) por permitirme la oportunidad y brindarme todo el

apoyo requerido para cursar este estudio de Maestria.

Al Ing. Carlos Godoy por su constante apoyo y soporte técnico.

A la Directora, Profesores y Calificadores de la UIS por su apoyo y soporte técnico.



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |4

Contenido

Péag.
INEFOTUCCION ... bbbt b bbbt r e bt b et b e 15
1. Conceptos de tratamiento y produccion De C3+ en plantas de aceite pobre refrigerado.......... 17
1.1 Procesamiento D& C3+ ......cuoiiiiiieiiiiiee ettt 17
1.2 Consideraciones En La Remocion De Hidrocarburos C3+ ...........cccoovieieiiiicncnescee, 18
1.3 Procesos De Recuperacion de C3+ A Baja TEMPEratUra .........ccvevveevreeveseeniesiieseesieseesneennens 20
1.3.1 COMPOSICION eI QAS .....veeviiirieieeie ettt re e re e sreenre s 21
1.4 Adaptabilidad Del Proceso A Facilidades Establecidas ............cccccevvviiiiieiicic i 23
2. DESCIIPCION DEI PIOCESO .....vicviiivieii et ctee sttt ettt ste ettt e e esreesbe e s e sbeenteeeesneennas 24
2.1 Planta De Procesamient0. Caso EStUTIO ...........ccviiriiiiiniiiisiieese e 24
2.2 Capacidad De Procesamiento y Recobro De Productos ...........cccecveveevieiicviecsie e 24
2.2.1 Recobro De Productos LiQUIOS ........ccviieiieiieic ettt 26
2.3 GAS RESIAUAL ...t 27
2.4 SISteMAS A€ PrOCESAMIENTO .....c.viviiiiiieieeit ettt bbbttt eneas 27
2.4.1 Acondicionamiento del gas de entrada ...........cceecveiiiiiieiiecsie e 28
2.4.2 Enfriamiento Y refrigeraCion ..........ccovciiiiiiii it 30
2.4.3 Ciclo de refrigeraCion MECANICA ........ccceeveiieiieeieieece ettt sre et be e e 30

2.4.4 Sistema de Inyeccion de glCOl .........oooiiiiiieie e 31



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |5

2.4.5 SiStEMA 08 ADSOICION. ....c..cuiiiiiiieiicie ettt ettt sbe e 32
2.4.6 EStabilizacion del 8CEILE MCO .......ciiiveiiiiieiiece et 33
2.4.7 Destilacion fraccionada del aCEILE MCO .......ccveviiriiiieiieieee e 34
2.4.8 Destilacion fraccionada del producto Crudo ..........coceieieiniiinere e 35
2.4.9 Requerimientos energétiCos Al PrOCESO.......ccuveviiierieeie et eie st ee e e 36
2.5 DescripCion Del ProbIema. .........cooiiieiecc ettt 37
K|V [T [=1 (o TN BT o [0 LSy £ o J USSR 40
3.1 Condiciones Actuales De ProCeSAMIBNTO .........ccuruirieieiriirieisiisieree et 40
3.1.1 Caracterizacion cromatografica del gas de entrada ............ccceeeveeieece v 40
3.1.2 Volumen de procesamiento aCtUal .............cccevveieiiieiicie i 41
3.1.3 Produccion de productos DIANCOS..........ccviiieiieeieiiesie et 41
3.1.4 Caracterizacion cromatografica del gas de VENtaS ..........cccevveveiieie e 42
3.1.5 Eficiencia de recobro de productos blancos.............ccceeeiiciicic i 43
3.2 Enfriamiento Gas D& ENLrata...........ccooeiiiiiiiiiiieis e 44
3.3 Inyeccion de Aceite ADSOMDENTE ..........ooouiiiie s 45
3.4 Variables De Procesamiento Claves De Acuerdo Con Carga Volumétrica Actual................ 46
3.4.1 Temperatura de gas de ENtrada ..........cccveveiieiicie e 46
3.4.2 Temperatura de fraccionamiento del aCeIte FCO.........ccvviiieiie i 47

4. Escenarios Y Modelos De Procesamiento Para Recobro De C3+ Adaptables Al Procesamiento
EXISTEINT . ...ttt 50
4.1 Temperatura De Gas De ENtrada..........cccoovveiiiiiic i 50
4.2 Simulacion Del Método 1. Aero enfriador, Intercambiador De Calor (HT- Gas) Y Vélvula De

(0 4] [0 o OSSPSR 52



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 6

4.2.1 Simulacion del método 1 a diferentes temperaturas del gas de entrada ...........c.ccoceveevnennee 54
4.2.2 ConSUMO energético MELOAO L.......ccooiiuiiiiiiieieiisie ettt 62
4.3 Simulacion Del Método 2. Aeroenfriador, Intercambiador De Calor (HT Gas y HT-Chiller) Y
VAIVUIZ D& EXPANSION. ..ottt ettt b e eae e 63
4.3.1 Consumo energeético MELOTO 2........ccveiuveieiieie et e st nre e 71

4.4 Simulacion Del Método 3. Aeroenfriador, Intercambiador De Calor (HT Gas y HT-Chiller) Y

Ciclo De RefrigeraCion MECANICA. ..........ccveiieeieiie e cee et te ettt e e reesre e e sreenas 73
4.4.1 Destilacion fraccionada de 10S CONAESAUDS..........ecuerrirerieieieriesie st 80
4.4.2 Consumo energéetico MELOTO 3........ccveiuiiieiieie ettt re e 85
4.4.3 Inspeccion de integridad mecanica de 10S aCtiVOS. ..........cccvevveiiiie i 86

5. Evaluacion Técnico-Econdmica De Los Modelos De Procesamiento Para Recobro De C3+ . 88

5.1 Analisis De Los Resultados De La Simulacion De Proceso De Los Métodos Propuestos..... 88
5.2 EVAIUACION TEACNICA .. veuvereeieiteiieiieeieetieiete ettt sttt et et e sbesbesbeebeene et et e nbesbesbesseeneaneas 88
5.3 Evaluacion Econdmica De Los Métodos Simulados..........ccceiviiiiiiiinienene e 91
5.3.1 Metodologia APIICATA..........cccciiiieiiece e 93
5.3.2 Proyeccion financiera de 10s métodos evaluados.............ccevveieiieieerie i 95
5.3.3 PrOYECCION dE INQIESOS .....vveveeiieiieiteesteeie st e ste e st e s e e steeste e s e sreesbe et esseestaensesreenteeneesneennas 99
5.4 Metodologia Guia Para Seleccion De Alternativas De Procesamiento ............ccccceeveeveenene 101
5.4.1 ldentificacion de inconvenientes operativos por baja Carga ..........ccceevevveeeeieerieeeesreennens 104
5.4.2 Pronosticos de produccion y viabilidad operacional ..............cccooeiiiiieieccceecccecee 104
5.4.3 Propuestas de nuevas metodologias y simulacion NUMEriCa ...........ccccveevveiieieeviccieceens 105
5.4.4 Evaluaciones técnico-econdmicas de los métodos seleccionados ...........cccceeeveiviviinnnnnn. 106

B. CONCIUSIONES. ... 107



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |7

7. RECOMENUACIONES ... 109
Referencias

AADBNAICES ...ttt bbb bbb et b et bt bt bbbt b e n e b e 112



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 8

Lista De Figuras

Péag.
Figura 1. Absorcion con aceite pobre refrigerado............ccoovevveiiiicieccc e 19
Figura 2. Recuperacion tipica de GLP mediante proceso Joule — Thomson...........ccccocceeveieennens 22
Figura 3. Recuperacion de GLP mediante turbo eXpansor...........ccccevveieieeiieenesie e 22
Figura 4. Bases De Disefio. Planta de procesamiento de gas Payoa. ..........cccceceevveivevieiieseennens 25
Figura 5. Bases de disefio. Planta de procesamiento de gas. .......ccccevveieieeieeiesieeseesie e s 26
Figura 6. Recobro de Productos blancos. Condiciones de disefio...........cccceevveveiieeiievieciieieenns 26
Figura 7. Productos blancos obtenidos del gas ...........cccoovviieiiiie i 27
Figura 8. Planta de procesamiento por absorcion con aceite pobre refrigerado. ...........c..c........ 28
Figura 9. Separador de doble barril con bafle extractor. ............cccccevveiiiiiciiecs e 29
Figura 10. Ciclo de refrigeracion MECANICA. .........c.ccvveiveeieiieie e 31
Figura 11. Sistema de inyecCion de gliCoL..........cooviiiiiici e 32
Figura 12. Especificaciones de calidad del Gas Natural..............cccooveiiiiiiiiiii e 34
Figura 13. Destilacion fraccionada de propano y butano...........cccccevveieiicie v 36
Figura 14. Requerimientos energéticos de la planta de procesamiento caso Estudio.................. 37
Figura 15. Cromatografias gas de eNtrada. ..........cc.ccveiiiiiiicie e 41
Figura 16. Reporte de produccion. Planta de procesamiento de gas Payoa. ............ccccccevevueenens 42
Figura 17. Reporte de cromatografia gas de VENLas. ..........ccceeevveieiicieciccec e 43



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |9

Figura 18.
Figura 19.
Figura 20.
Figura 21.
Figura 22.
Figura 23.
Figura 24.
Figura 25.
Figura 26.
Figura 27.
Figura 28.
Figura 29.
Figura 30.
Figura 31.
Figura 32.
Figura 33.
Figura 34.
Figura 35.
Figura 36.
Figura 37.
Figura 38.
Figura 39.

Figura 40.

Eficiencia de recobro de productos blanCos ............ccoeviiiiiiiiiiieicc s 44
Circuito de gas de ENrada. ..........coveieiiriiiiieiee s 45
Especificacion técnica diSOIVENTE 4.........cooiiviiiiiiiiee e 46
Circuito de fracCiONAMIBNTO .........cveviriitiie e 48
Reporte de datos operativos de los motocompresores del campo Payoa.................... 51
Tabulacion de datos operativos de los motocompresores del campo Payoa.............. 52
Diagrama de fases. Corriente de gas de entrada............cccoceevveveeiievnecesieceece e 53
Método 1. Temperatura maxima (165°F) en el gas de entrada............ccccceevvevernnnnee. 55
Método 1. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura maxima 165°F ...............cc.co..... 56
Método 1. Temperatura mayor frecuencia 150°F en el gas de entrada ..................... 57
Método 1. Diagrama de Fase GIN-03. Temperatura mayor frecuencia 150°F.......... 58
Método 1. Temperatura minima (145°F) en el gas de entrada............ccccceevvevernennn. 59
Método 1. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura minima de 145°F ...........c.......... 60
Resumen datos de produccion Simulacion método 1 .........ccccevveveiieiiece e, 61
Composicion molar corrientes resultantes método 1..........ccccevevveveiieieciececceen, 62
Requerimiento energético. MEtOdO 1 ........cccoiveiiieiiiiceie e 63
Método 2. Temperatura maxima (165°F) en el gas de entrada..............cccceevvevernennen. 64
Método 2. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura maxima 165°F ...............cc......... 66
Método 2. Temperatura mayor frecuencia 150°F en el gas de entrada ..................... 67
Método 2. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura de mayor frecuencia 150°F ...... 68
Método 2. Temperatura minima (145°F) en el gas de entrada.............ccccoeevveveeneenne. 69
Método 2. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura minima de 145°F ..................... 70

Resumen datos de produccion simulacion método 2...........cccevvveveeieieeie e, 71



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 10

Figura 41. Requerimiento energético. MEtOAO 2 .........cocoveiiiiiiinineeee s 72
Figura 42. Composicion molar corrientes MELOAO 2. .........ccoiieirireniiie e 72
Figura 43. Método 3. Temperatura maxima (165°F) en el gas de entrada...........cccccoeevevvrnnnnnn. 74
Figura 44. Método 3. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura maxima 165°F .............ccccccvuene. 75
Figura 45. Método 3. Temperatura mayor frecuencia 150°F en el gas de entrada ..................... 76
Figura 46. Método 3. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura mayor frecuencia 150°F........... 77
Figura 47. Método 3. Temperatura minima (145°F) en el gas de entrada............c.ccceeevveinennnns 78
Figura 48. Método 3. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura minima de 145°F ...................... 79
Figura 49. Resumen datos de produccion simulacion metodo 3............ccccvvevveveiieviece e 80
Figura 50. Tren de destilacion fraccionada, MEtodo 3..........ccccveveiieiicic i 82
Figura 51. Composicién molar Corrientes MEtodo 3. ..........cocoveieiiiiieic e 83
Figura 52. Método 3. Modelamiento final. ...........ccooveiiii i 84
Figura 53. Requerimiento energético. Metodo 3 .........cccoiiiieiiiiie i 85
Figura 54. Reporte valoracién de integridad vasijas inspeccionadas planta de gas.................... 87
Figura 55. Matriz de seleccion de impacto por Criterios tECNICOS.........cccccvvevvevieiee e 89

Figura 56. Niveles de produccién recobrados y caracteristicas fiscas de las corrientes de gas . 90

Figura 57. Presupuesto de ejecucion en délares ameriCanos............coveveieereeiesieeseeseseeseennens 91
Figura 58. Premisas econdmicas referentes en la evaluacion econdmica.............ccccceevveeeernnennens 92
Figura 59 Parametros e indicadores aplicados en la evaluacidén econdmica...........c.ccccevveeueennens 9
Figura 60. Declaracion de gas 2020 MME...........ccooioiiiieiieie et 9
Figura 61. Evaluacion financiera detallada método 2............ccoooeiieiicic e 95
Figura 62. Analisis de INgresos. MO0 2 .......cc.ocviiuieiiiie e 96

Figura 63. FIUjo de caja. MEIOUO 2........cc.ocieiieiecie ettt sae e 96



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |11

Figura 64. Evaluacion financiera detallada metodo 3............ccoooiiiiiiiiineie s 97
Figura 65. Andlisis de INgresos. MEtod0 3 ..........ccoiiiiiiiii s 98
Figura 66. Flujo de caja. MELOTO 3........c.ceiiiiiiiiieiee e e 98
Figura 67. Proyeccion a 5 afios ingresos netos meétodos de recobro 2y 3.......ccecvvvvvvvivennnne. 100

Figura 68. Diagrama de flujo de metodologia para seleccion de nuevas alternativas. (primera



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 12

Lista De Apéndices

Péag.
Apéndice A. Reporte de simulacion del método 2 elaborado por el software Hysys v11. ....... 112
Apéndice B. Reporte de simulacién del método 3 elaborado por el software Hysys vi1. ....... 117
Apéndice C. Calculo de regalias de gas y HQUIdOS .........ccoviiirriiiiiiinireeeseees e 123

Apéndice D. Reporte de variables operativas de 10s compresores de gas ........cccocevevevvrvinannns 125



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ |13

Resumen

Titulo: “Evaluacion de alternativas de procesamiento para recobro de Cs. en plantas con absorcién por aceite liviano
refrigerado que presenten deficiencias operativas por pérdida de carga volumétrica. Caso Estudio”.”

Autor: Carlos Eduardo Castafio Arias™

Palabras Claves: Hidrocarburos C3+, aceite pobre refrigerado, ciclos de refrigeracion mecanica, procesamiento de
gas rico.

Descripcion

En la actualidad aun subsisten plantas de gas que recobran hidrocarburos C3+ utilizando una de las tecnologias
pioneras para los afios sesenta y que hoy en dia debido a la emergencia de nuevas tecnologias ha sido declarada
obsoleta como lo es el aceite pobre refrigerado. En nuestro Pais aiin hay en funcionamiento dos de ese tipo de plantas
que fueron disefiadas bajo esa tecnologia y que agregaron ciclos de refrigeracién mecanica para optimizar sus procesos
e incrementar los niveles de recobro C3+.

Sin embargo, debido al disefio de procesamiento de gas rico para la cual fueron especificadas estas plantas, en los
altimos afios se han venido presentado multiples inconvenientes operativos, deficiencia energética, altos costos de
operacion y mantenimiento y baja rentabilidad debido a la declinacion del volumen de gas que cargan estas plantas en
la actualidad.

En la planta de gas caso estudio la carga volumétrica de gas rico ha descendido un 77% de la capacidad de disefio,
ocasionando que en los equipos y procesos se generen condiciones de operacion subestandar, baja eficiencia y un
recobro de C3+ al limite del balance econémico y operacional.

En el desarrollo de este trabajo de aplicacion se evaluaran diferentes tecnologias de procesamiento y recobro de C3+
que puedan llegar a ser implementadas, aplicando metodologias de simulacion de procesos que puedan plantear
alternativas que logren viabilizar la continuidad operativa y financiera para este tipo de plantas.

Finalmente, realizando evaluaciones técnico-econémicas a las metodologias y procesos propuestos se recomendaran
las configuraciones mas convenientes de acuerdo con las orientaciones y lineamientos operativos y de
comercializacion existentes.

* Trabajo de Grado
™ Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria de Petroleos. Directora: Helena Margarita Ribon
Barrios. Magister en Ingenieria de Hidrocarburos
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Abstract

Title: “Evaluation of processing alternatives for recovering C3 + in plants with absorption by light refrigerated oil
that present operating deficiencies due to volumetric pressure loss. Case Study”.”

Autor: Carlos Eduardo Castafio Arias™

Key Words: C3 + hydrocarbons, refrigerated lean oil, mechanical refrigeration cycles, rich gas processing.

Description

Currently, there are still gas plants that recover C3 + hydrocarbons using one of the pioneering technologies for the
sixties and that today due to the emergence of new technologies has been declared obsolete, such as refrigerated lean
oil. In our country we still have two such plants in operation that were designed under this technology and that added
mechanical refrigeration cycles to optimize their processes and increase C3 + recovery levels.

However, due to the rich gas processing design for which these plants were specified, in recent years there have been
multiple operational drawbacks, energy deficiency, high operation and maintenance costs and low profitability due to
the decline in gas volume that these plants carry today.

In the case study gas plant, the volumetric load of rich gas has decreased by 77% of the design capacity, causing the
equipment and processes to generate substandard operating conditions, low efficiency and a recovery of C3 + at the
limit of the balance economic and operational.

In the development of this application work, different C3 + processing and recovery technologies that may be
implemented will be evaluated, applying process simulation methodologies that can propose alternatives that make
operational and financial continuity feasible for this type of plants.

Finally, carrying out technical evaluations-economic processes to the methodologies and proposals, the most
convenient configurations will be recommended in accordance with the existing operational and commercialization
orientations and guidelines.

* Master Thesis
™ Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas. Escuela de Ingenieria de Petroleos. Directora: Helena Margarita Ribon
Barrios. Magister en Ingenieria de Hidrocarburos
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Introduccion

De acuerdo con el reporte presentado como declaracién de produccion de gas natural
(Ministerio de Minas y Energia de Colombia, 2009), emitido por el Ministerio de Minas y Energia
para la vigencia entre los afios del 2019 al 2028, se evidencia que el potencial declarado por cada
una de las fuentes de produccion de gas natural en Colombia se encuentra en declive considerable.

En los campos maduros del Magdalena medio Santandereano que tienen activas en la
actualidad plantas de gas que procesan Cs+ por medio de aceites livianos y refrigeracion mecanica
con ciclo de propano, los volimenes de gas rico que cargan actualmente dichos procesos no
superan los 8 millones de pies cubicos estandar dia (Mpced) de gas natural.

Estas Plantas de procesamiento fueron disefiadas para tratar volimenes de gas natural entre
60 y 45 Mpced y actualmente se encuentran operando a menos del 15% de su capacidad, lo cual
ha generado multiples problemas operacionales, equipos y procesos trabajando fuera de
especificacion, excesivos consumos energéticos y altos costos de operacion y mantenimiento. Lo
expuesto anteriormente ha conducido al cierre operacional de algunas plantas o a fijar limites
técnico-econdmicos que pueden condicionar la viabilidad operativa de las mismas.
Particularmente para la planta de procesamiento de gas del campo de produccion Payoa (caso
estudio), su volumen de carga rica de gas de entrada de disefio es de 39 Mpced y actualmente se
procesan en promedio 8 Mpced, con lo cual se obtiene una produccién promedio de 610 barriles
por dia (BPD) de Cs+, la anterior cifra viene siendo monitoreada constantemente debido al balance

que debe existir entre costos de operacion, mantenimiento e ingreso econémico por la



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 16

comercializacion de los productos finales, adicional a los problemas operativos descritos
anteriormente.

Con el fin de analizar la situacion actual especifica para la planta caso estudio, se realiza la
evaluacion de diferentes alternativas tecnoldgicas de recobro de Cs+, considerando escenarios
aplicados a la industria que permitan viabilizar su continuidad de una manera rentable, eficiente y
segura frente a condiciones de baja carga o por fuera de pardmetros de disefio. Se detallaran
aplicaciones tecnoldgicas que puedan ser implementadas de manera individual o en conjunto,
simulandolas desde el punto de vista de procesos, logrando identificar la viabilidad de recobros
mas efectivos y/o procesos mas eficientes.

Se identificaran procesos y equipos que sean susceptibles a ser remplazados o eliminados,
a fin de disminuir costos de operacion y mantenimiento. La seleccion de nuevas tecnologias esta
condicionada a que puedan adaptarse a las facilidades existentes, a fin de que las inversiones
requeridas para optimizar sean viables econdmicamente frente a los nuevos panoramas de
produccién y de esta manera la planta pueda operar de manera eficiente desde el punto de vista

técnico y econdmico.
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1. Conceptos de tratamiento y produccion de C3+ en plantas de aceite pobre refrigerado

1.1 Procesamiento De C3+

Una de las primeras tecnologias implementada en el mundo para el tratamiento y
procesamiento del gas natural, enfocado a la remocidn de los hidrocarburos (C3 +) fue la absorcion
a base de aceite pobre, algunas de ellas con un sistema de refrigeracion del gas lo suficientemente
robusto para disminuir la temperatura por debajo de la ambiental y disefiadas para procesar
volimenes tipicamente superiores a los 40 Mpced.

En Colombia, algunos campos que fueron grandes productores de gas en los afios sesenta,
como las formaciones de la Cira Infantas, Santos y Suerte del Campo Provincia y la formacién de
las Monas del Campo Payoa entre otras ubicadas en Santander, han venido depletando en las
Gltimas décadas, lo que ha llevado a cerrar algunas de estas facilidades por su gran tamafio y baja
carga.

En la actualidad, existen plantas de gas en operacion, como las plantas de procesamiento
de gas Provincia y Payoa, ubicadas en el Magdalena medio que aun operan bajo esta tecnologia de
aceite pobre refrigerado (Godoy Ruiz, 2017, pag. 56) y refrigeracion mecanica. Estos procesos
operan a menos del 30% de su capacidad de procesamiento, afrontando maultiples problemas
operativos y en constante evaluacién técnico-econdmica que puede llegar a condicionar su
viabilidad operativa.

La absorcidn con aceite pobre se utilizé6 ampliamente por muchos afios antes del desarrollo

de procesos basados en turbo expansores y valvulas de expansion J-T que pudieron lograr
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temperaturas de operacion mucho més bajas y mayor recuperacion de liquidos, sin necesidad de
refrigeracion en cascada o mezclas de refrigerantes (Ceballos De La Iglesia, 2012, pag. 269)

Este tipo de proceso basado en absorcion con aceite pobre refrigerado y ciclo de
refrigeracion mecéanica con propano se utilizo desde principios del siglo veinte y algunas plantas
todavia hoy en dia se encuentran en uso, afrontando mdaltiples problemas operativos y baja
eficiencia energética, por lo que han llegado a ser catalogadas como inviables operativamente.

En laactualidad casi todas las plantas de aceite pobre que tratan gas natural bajo el principio
anteriormente descrito han cerrado o han sido reemplazadas por plantas con procesos de
refrigeracion directa o turbo expansor. En resumen, los procesos que utilizan aceite pobre
requieren alta circulacion de este solvente y equipos de procesamiento con excesivos requisitos de

energia los cuales no son los mas adecuados para recobrar C3+.

1.2 Consideraciones En La Remocion De Hidrocarburos C3+

Una de las variables de mayor relevancia cuando se utiliza aceite pobre como medio
absorbente, es el peso molecular del mismo. Tedricamente el peso molecular 6ptimo sera el mas
bajo posible, el cual pueda ser retenido en la torre de absorcion obteniendo las menores pérdidas
(arrastre) del mismo en el gas residual. Las plantas de absorcion de aceite pobre que funcionan sin
refrigeracion requieren de un aceite con un peso molecular mas alto, generalmente en el rango de
peso molecular de 150-200. Las plantas que incluyen sistemas de refrigeracion pueden funcionar

con aceite absorbente con peso molecular promedio de 100.
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Figura 1.

Absorcidn con aceite pobre refrigerado
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Nota: Adaptado de facilidades de superficie |. [en linea] Disponible en:

https://slideplayer.es/slide/12198286/

Algunas plantas de recuperacion de liquidos del gas natural (LGN) con aceite pobre como
medio absorbente, disefiadas originalmente para operar a temperatura ambiente se han modificado
para incluir un sistema de refrigeracion que permite tanto al aceite como al gas refrigerarse antes
de entrar a la torre de absorcion. Esta disminucion de temperatura aumenta el recobro y permite
reducir el caudal de aceite y la posibilidad reducir considerablemente el peso molecular debido a
que la tasa de vaporizacién se reduce en el gas residual. (GPSA, 2017, p.16-11). El aceite se mezcla
con los LGN obtenidos en el fondo de la torre absorbedora, formando un aceite rico, el cual es
recuperado y convertido nuevamente en aceite pobre en la torre fraccionadora. Algunas plantas de
aceite refrigerado pueden recuperar suficientes fracciones de hidrocarburos pesados de la corriente
de gas, con esto compensaran las pérdidas de aceite generadas en la torre absorbedora, logrando
de esta manera reducir las pérdidas en el caudal de aceite de absorcion. Si la corriente de gas
contiene compuestos que hacen que el peso molecular del aceite de absorcion exceda el disefio, un

separador de aceite pobre instalado en una corriente paralela sobre la corriente principal de aceite
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pobre circulante puede eliminar estos componentes pesados (GPSA, 2017, p.16-11). Es importante
mantener el peso molecular del aceite de absorcion en el valor de disefio debido a que los equipos
de recirculacion (bombas), intercambiadores de calor y el proceso de destilacion estan

especificados para utilizar un fluido de peso molecular especifico.

1.3 Procesos De Recuperacion de C3+ A Baja Temperatura

El control del punto de rocio y los sistemas de refrigeracion mecanica son destinados a
aplicaciones donde se deben eliminar suficientes hidrocarburos de manera que el gas pueda
transportarse sin formacion de liquidos y/o donde algunos de los componentes méas pesados deban
eliminarse para cumplir con una especificacion de contenido maximo de poder calorifico (Castells,
2012, pag. 921), en estos casos el objetivo es cumplir con la especificacion de ventas de gas natural
y no la recuperacion de liquidos.

En los casos en que los hidrocarburos licuables presentes en una corriente de gas sean mas
valiosos como producto liquido que como energia en el gas, se deben establecer métodos de
recuperacion de liquidos (King, 2003, pag. 35). Los procesos de absorcion con aceite pobre fueron
la técnica original utilizada para este objetivo, pero esta tecnologia ha sido reemplazada por
métodos de recobro mas eficientes con menor requerimiento energético. Para lograr niveles de
recuperacion de C3+ mas eficientes se debe proporcionar mayor enfriamiento del gas, lo que
significa que se requieren temperaturas por debajo de —30 grados Fahrenheit (°F). Para lograr estas
temperaturas se necesita una combinacion de expansion y enfriamiento. Los tipos de procesos de

expansion que se usan actualmente son:

1. Expansién Isoentalpica J-T a través de una valvula de control
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2. Expansion Isentrdpica a través de un turbo expansor

3. Variantes de cada sistema anterior con refrigeracion mecanica suplementaria.

Los procesos con turbo expansores son los mas utilizados; sin embargo, los de tipo de
expansion J-T a veces se usan para niveles de recuperacion mas bajos en ubicaciones desatendidas
0 remotas y generalmente para caudales de gas inferiores a 20 Mpced. Los turbo expansores se
utilizan para niveles mas altos de recuperacion de etano y propano con mayores caudales de flujo
de gas de entrada (GPSA, 2017, p.16-11), donde los costos de equipos adicionales se justifican
facilmente por el valor de los liquidos recuperados. Actualmente han surgido nuevas tecnologias
que se han implementado al proceso de recuperacion de LGN y son categorizados como

tecnologias emergentes (twister y tamiz molecular).

1.3.1 Composicidn del gas

La composicion del gas es el factor de mayor efecto sobre la seleccion del proceso de
recobro; esto es debido basicamente a la cantidad de C3+ que pueda ser licuado. Los gases pueden
caracterizarse de acuerdo con los galones de hidrocarburo que puedan ser recuperados por cada
mil pies cubicos, esto se expresa comunmente como GPM (Palacio & Martinez, 1994, pag. 85).
Este factor generalmente se aplica a los hidrocarburos desde el propano hasta los elementos mas
pesados; pero gracias a los avances en las tecnologias de recobro algunos procesos logran incluir
el etano. Otra consideracion importante en la evaluacion de procesos de recobro de C3+ son las

especificaciones de transporte y calidad del gas natural.
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Figura 2.

Recuperacion tipica de GLP mediante proceso Joule — Thomson
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Nota: Adaptado de introduccion al procesamiento de LGN, Repsol YPF. [en linea] Disponible en:

https://slideplayer.es/slide/1109579/

Figura 3.

Recuperacion de GLP mediante turbo expansor
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Nota: Adaptado de introduccion al procesamiento de LGN, Repsol YPF. [en linea] Disponible en:

https://slideplayer.es/slide/1109579/
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Las especificaciones de calidad del gas, entre otras condiciones establecen el valor del
poder calorifico del gas entre 950 y 1150 BTU/pc (RUT, 2007, p.8). Por lo tanto, es necesario
tener en cuenta la cantidad de cada componente de hidrocarburo necesario que pueden permanecer
en el gas. La presencia de contaminantes tales como HzS, CO2 y H20 e incluso sélidos en
suspension son parametros determinantes pues en algunos casos no permiten una buena ejecucion

del proceso de recobro de C3+ y causan dafios a la infraestructura.

1.4 Adaptabilidad Del Proceso A Facilidades Establecidas

Debido a la optimizaciéon de las plantas; ya sea por dafios en la infraestructura, por
problemas operacionales, por necesidad de mejoramiento o simplemente por limite de vida util, se
hace necesaria la evaluacion de los procesos y asi determinar qué tan favorable se hace cambiar
y/o modernizar para lograr la mayor eficiencia posible (Calle Martinez, 2012, pag. 96). Para estos
casos es necesario tener en cuenta las facilidades con las que operan o se realizan los procesos
anteriores y posteriores al de la recuperacion de LGN, es posible que para estos eventos este factor
sea uno de los mas importantes pues hay que encontrar la mejor opcion que se ajuste a la planta en
general y que de igual manera mejore el proceso de recobro de C3+, volviéndolo mas eficiente y

que genere una mayor rentabilidad optimizando la produccion de LGN.
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2. Descripcion del proceso

2.1 Planta De Procesamiento. Caso Estudio

La planta de procesamiento de gas hace parte de la estacion de recoleccién y tratamiento
del campo de produccion Payoa que opera actualmente bajo el contrato de asociacion Carare Las
Monas (Anh-Archivo Campos del Magdalena Medio Colombiano. , 2009) establecido con la
Empresa Colombiana de Petréleos (ECP. S.A). Su funcion es procesar el gas rico proveniente de
los campos Payoa, La Salina y Corazdn; de estas corrientes de gas se obtienen componentes
hidrocarburos C3+ que pueden licuarse a condiciones especificas de presion y temperatura.
Después de remover los hidrocarburos de interés se obtiene finalmente un gas residual con un alto
porcentaje de metano que por medio de un sistema de compresion es enviado a través del gasoducto
a la refineria de Barrancabermeja.

Como resultado del procesamiento se obtienen productos blancos de alto valor comercial
como el propano, butano y gasolina natural, siendo esta Ultima utilizada por el sistema “blending”
de inyeccidn a la produccion diaria de petroleo del campo. Por otra parte, el propano y butano es
comercializado en su totalidad con una empresa de servicios publicos quiénes adquirieron a traves

de un contrato de compra venta la totalidad de los gases licuados (GLP) producidos en la planta.

2.2 Capacidad De Procesamiento y Recobro De Productos
La Planta de procesamiento de gas fue construida en el afio 1964, instalada y puesta en
servicio en el afio 1965. Originalmente esta planta fue disefiada para una procesar una carga

volumétrica de 39 Mpced de gas rico de entrada con una temperatura de gas de 130 °F y una
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presion de 850 libras por pulgada cuadrada (psi) como se indica en las bases de disefio mostradas

en la figura 4. La composicién quimica del gas que carga la planta en funcién de las bases de

disefio se muestra en la tabla 1, adicional se indican las caracteristicas del aceite absorbente

(disolvente N°4. Varsol) que debe ser utilizado a fin de garantizar el mayor recobro y la

compatibilidad total con las bases de disefio.

Figura 4.

Bases de disefio. Planta de procesamiento de gas Payoa

HUDSON ENGINEERING GOR
E AND € ‘}“:.“:.
Saten: liton HOUSTON 36, TEXAS

Cities Service 0il Company j
Gesolene Division d
01l Center

Tulsa, Oklahoma T4101

Attention Mr. D. F. Hogsett,
Chief Engineer

Nota: Adaptado de Hudson Engineering Corporation, (1965).
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Figura 5.

Bases de disefio. Planta de procesamiento de gas

Composicion del gas % Mol Aceite absorbente
Dioxido de carbono 0,01 Peso molecular 145
Nitrégeno 0,35 Volumen molecular
Metano 81,80 (gal/mol}) 22,09
Etano 8,86 Gravedad
Propano 5,25 60°F@API a8
Isobutano 0,60

Temperatura de
N-butano 1,80 e
ebullicidn (°F) 350
Isopentano 0,33
N-pentano 0,38
Hexano+ 0,62
100

Nota: Adaptado de Hudson Engineering Corporation, (1965).

2.2.1 Recobro de productos liquidos

De acuerdo con las condiciones establecidas en el disefio y a la eficiencia de recobro
generada en el proceso de absorcion y destilacion fraccionada, se indican los siguientes volimenes
de recobro para cada uno de los productos blancos producidos en la planta. En la Figura 6 se
detallan los volimenes de produccidn para las diferentes cargas de gas rico de entrada (volumen

de disefio y maximo).

Figura 6.

Recobro de Productos blancos. Condiciones de Disefio

Galones/dia

39 Mpced 45 Mpced

Propano 51.182 51.900
Butano 29.161 33.250
Gasolina 20.215 23.310
Total 100.538 108.460

Nota: Adaptado de Hudson Engineering Corporation, (1965).



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 27

Con los datos mostrados en la figura 6 se puede calcular los GPM para cada uno de los

productos blancos producidos. Estos resultados se muestran en la Figura 7.

Figura 7.

Productos blancos obtenidos del gas

Carga Disenio Carga Maxima

39 Mpced 45 Mpced

gal/d GPM gal/d GPM

Propano 53 132 1,31 51.900 1,15
Butano 39161 0,75 33.250 0,74
Gasolina 309215 0,52 23.310 0,52
100.558 2,58 108.460 2,41

Nota: Adaptado de Hudson Engineering Corporation, (1965).

2.3 Gas Residual

Para las cargas volumétricas procesadas en la planta, se calculé un gas residual a la salida
de la torre de absorcion de 33,2 Mpced para el caso de disefio y de 38,9 Mpced para la carga
méaxima. El poder calorifico varia entre 1065 y 1074 BTU/pc, mientras que el vapor de agua

contenido en el gas no sobrepasa las 3 libras por millon de pie cubico (Lb/Mpc).

2.4 Sistemas De Procesamiento
La Planta de procesamiento de gas (caso estudio) se ha dividido en los sistemas mostrados
por la Figura 8 para facilitar su descripcion y poder realizar un modelo diagnostico del estado

actual de los equipos y operacion a condiciones de baja carga volumétrica.
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Figura 8.

Planta de procesamiento por absorcion con aceite pobre refrigerado.
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Nota: Adaptado de introduccion al procesamiento de LGN, Repsol YPF. [en linea] Disponible en:

https://slideplayer.es/slide/1109579/

2.4.1 Acondicionamiento del gas de entrada

El gas rico que proviene de la descarga del sistema de compresion a 130°F es enviado a la
torre de enfriamiento del tipo tiro inducido aire contracorriente, alli se alojan secciones de
intercambiadores de calor del tipo tuberia aleteada con un intercambio de calor de 2,4 MBTU/hr.
En este intercambiador de calor el gas de entrada desciende su temperatura en 40°F para finalmente
continuar su proceso, con una temperatura de salida de 90°F. Luego de disminuir su temperatura
en el intercambiador de calor, el gas de entrada ingresa a un filtro separador de doble barril con un
extractor de niebla tipo bafle alojado en su interior. Alli los bafles ayudan a que los liquidos (agua
y condensados) caigan al barril inferior a través de tuberias de flujo. Pequefias cantidades de

liquido atrapado en el gas se liberan en el barril de almacenamiento de liquido y fluyen hacia arriba
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a través de las tuberias de flujo o tubos igualadores. De esta manera, la acumulacién de liquido es
separada de la corriente del gas de forma tal que no haya opcion de que gas con altas velocidades

vuelva a disolverse en el liquido al pasar sobre la interfaz.

Figura 9.

Separador de doble barril con bafle extractor
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Nota: Adaptado de introduccion al procesamiento de LGN, Repsol YPF. [en linea] Disponible en:

https://slideplayer.es/slide/1109579/

Los liquidos obtenidos en el separador son drenados hacia el sistema de acondicionamiento
de condensados en donde por medio de tratamientos fisicos y mecanicos son tratados para

almacenamiento final.
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2.4.2 Enfriamiento y refrigeracion

Después de remover el agua libre y los hidrocarburos condensados, el gas continua su
procesamiento e ingresa al intercambiador de calor HT-GAS que posee un trabajo de 2.5
MBTU/hr, a este intercambiador del tipo tubular (casco — tubo) de un solo paso de construccién
mecanica tipo BEM (Campbell, 2002, P183) flujo de gas a contracorriente, ingresa el gas de
entrada a la zona tubular del intercambiador a 90°F y desciende a 60°F debido que en el lado casco
circula a contracorriente una corriente de gas frio (residual) que proviene de la salida de la torre
de absorcion a 18°F, luego del intercambio térmico esta corriente de gas de salida aumenta su
temperatura en 62°F, es decir continua su recorrido finalmente a 80°F.

El gas que proviene del intercambiador de calor HT_GAS a 60°F ingresa al siguiente
intercambiador de calor, llamado intercambiador Chiller el cual es también un intercambiador de
calor del tipo tubular (casco — tubo), construccion mecanica tipo NKN, dos pasos por el lado
tubular y casco de construccion mecanica tipo Kettle. Este intercambiador entrega un trabajo de
6.4 MBtu/hr, lo que permite una disminucion del gas de entrada en — 65°F, el gas de entrada se
encuentra ahora a -5°F para ingresar a la torre de absorcion.

Por el lado casco circula propano a -10°F y 16 psi, este propano es recirculado por un

circuito de refrigeracion mecanica y compresor reciprocante.

2.4.3 Ciclo de refrigeracién mecanica

El circuito de circulacién de propano mueve a través de dos compresores reciprocantes
modelo IR SVG10 de 550 BHP cada uno, 44.500 Lb/hr de propano en total a través del casco del
intercambiador chiller. Estos compresores succionan propano en fase gaseosa en su primera etapa

a 30 psia y -10°F y la segunda etapa de compresién entrega la descarga final a 210 psia y 148°F.
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Cada equipo de compresion tiene una potencia de consumo de combustible de 8.500 BTU/bhp-hr

especificado a maxima velocidad y torque.

Figura 10.

Ciclo de refrigeracion mecéanica
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Nota: Adaptado de introduccion al procesamiento de LGN, Repsol YPF. [en linea] Disponible en:

https://slideplayer.es/slide/1109579/

2.4.4 Sistema de inyeccion de glicol

Este sistema mediante una bomba de desplazamiento positivo entrega un caudal de 5
galones por minuto (gpm) de monoetilen glicol (MEG), fluido con propiedades higroscépicas y
que inhibe la formacion de hidratos debido a las bajas temperaturas a las que es sometido el gas
por el enfriamiento en los intercambiadores de calor HT- gas y HT chiller. En este proceso se

tienen cinco puntos de inyeccion distribuidos para los dos intercambiadores, tres puntos en el
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chiller y dos puntos de reinyeccion en el HT-gas. Finalmente, después de este proceso el gas se

entrega a la torre de absorcion con una cantidad de vapor de agua inferior a las 3 Lb/Mpc.

Figura 11.

Sistema de inyeccion de glicol
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Nota: Adaptado de ingenieria del gas natural. [en linea] Disponible en:

https://www.slideshare.net/gersontorrez/ingeniera-del-gas-natural

2.4.5 Sistema de absorcion

La carga de gas rico, libre de humedad ingresa a la torre de absorcién a 950 psi y a -5°F,
esta torre de 54 de didmetro y una altura de 38’ (pies) estd conformada por 24 platos de seccion
perforada del tipo flujo sencillo los cuales en conjunto con el aceite absorbente son los encargados
de remover los hidrocarburos de interés superiores a los propanos C3+, sin embargo por disefio,
temperatura y presion se estima que un 30% del contenido molar del etano contenido en el sistema

de gas de entrada es también recobrado por el sistema de absorcion.
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Por disefio el caudal de aceite pobre que debe inyectarse en la parte superior de la torre de
absorcidn en contracorriente al ascenso del gas de carga (39 MPCED), corresponde a un caudal de
74 gpmy a -10°F. Con este caudal se estiman que las condiciones del gas residual que saldra por

el tope absorvedora deberd cumplir con las condiciones RUT mostradas por la Figura 12.

2.4.6 Estabilizacion del aceite rico

Del fondo de la torre de absorcion se obtiene el aceite rico, mezcla de aceite absorbente
(Varsol) e hidrocarburos C2+, esta carga en fondo es regulada por medio de un controlador de
nivel y una valvula que genera un enfriamiento a razon de la expansion creada por el cambio de
presion, ya que esta mezcla de solvente e hidrocarburo es enviada a un separador de vaporizacion
instantanea operado a 350 psi cuya funcion es liberar el metano que fue absorbido por el aceite
pobre. Seguido a este sistema se encuentra la torre desetanizadora que opera a 325 psi, compuesta
por 22 platos, con una temperatura de fondo de 257°F y en tope de 40°F. Esta torre tiene como

funcion despojar de etano la mezcla de aceite rico.
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Figura 12.

Especificaciones de calidad del gas natural

ESPECIFICACIONES Sistema Internacional Sistema Inglés
Méximo poder calorifico bruto (GHV) 42.8 MJim® 1.150 BTU/t
(Nota 1)

Minimo poder calorifico bruto (GHV) 35.4 MJim* 950 BTU/M”
(Nota 1)

Contenido liquido Libre de liquidos Libre de liquidos
(Nota 2)

Contenido total de H,S maximo 8 mg/m” 0.25 grano/100PCS
Contenido total de azufre méximo 23 mg/m” 1.0 grano/100PCS
Contenido CO,, méaximo en % volumen 2% 2%
Contenido de N, maximo en % 3 3
volumen

Contenido de inertes méximo en % 5% 5%
volumen

(Nota 3)

Contenido de oxigeno méximo en % 0.1% 0.1%
volumen

Contenido de agua méaximo 97 mg/m* 6.0 Lb/MPCS
Temperatura de entrega maximo 48 °C 120°F
Temperatura de entrega minimo 45°C 40 °F
Contenido maximo de polvos y material 1.6 mg/m? 0.7 grano/1000 pc
I;uipsnsim (Nota 4)

Nota 1: Todos los datos referidos a metro clbico ¢ pie clbico de gas se referencian a
Condiciones Estandar.

Nota 2: El Gas Natural deberd enfregarse con una calidad tal que no forme liquido, a las
condiciones criticas de operacion del Sistema de Transporte. La caracteristica para medir
la calidad serd el “Cricondentherm” el cual sera fijado para cada caso en particular
dependiendo del uso y de las zonas donde sea utllizado el gas.

Nota 3: Se considera como contenido de inertes la suma de los contenidos de CO,,
nitrégeno y oxigeno.

Nota: Adaptado de CREG 017 8 de marzo de 2017

2.4.7 Destilacién fraccionada del aceite rico

El aceite rico sale de la torre desetanizadora a 325 psi y 250°F. En fondo mediante control
de nivel y valvula, el fluido es enviado a la torre de fraccionamiento que opera a 140 psi y 560°F.
En esta torre se almacena el aceite que se recircula con una bomba a 170 psi y es enviado en dos
corrientes al proceso; una a los rehervidores de cada una de las torres de destilacion y otra corriente
hacia los hornos de calentamiento. Estos ultimos en su interior poseen haces tubulares en sus zonas
de radiacion y conveccion que permiten transferir calor de los quemadores de gas natural del tipo
pared radiante al fluido en su interior, logrando absorber la energia necesaria para convertir el

caudal de aceite en una mezcla bifasica (liquido y vapor).
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Esta mezcla es recirculada nuevamente a la torre de fraccionamiento en donde la fase vapor
esta compuesta por los hidrocarburos C3+ que fueron recobrados por el sistema de absorcion y la
fase liquida corresponde al aceite pobre que fue regenerado y debe ser nuevamente recirculado al
sistema de absorcion previo enfriamiento. La fase vapor es condensada en la torre de enfriamiento
y almacenada en el acumulador de producto crudo, nombre que recibe en el proceso la mezcla de
los hidrocarburos C3+ que deberdn ser destilados selectivamente para comercializacion

independiente.

2.4.8 Destilacion fraccionada del producto crudo

En la figura 9 se muestra el procesamiento aguas abajo para el producto crudo que se
encuentra almacenado en el acumulador. Este producto es succionado y descargado a 350 psi por
una bomba del tipo centrifuga que entrega en dos corrientes, a la torre fraccionadora como reflujo
un caudal de 32 gpm y a la torre de destilacion de propano un caudal de 70 gpm.

La torre despropanizadora (DC3) y desbutanizadora (DC4) operan a 315 y 115 psi
respectivamente, 33 platos para la DC3 y 32 platos para la DC4, con temperaturas de 253°F y
261°F. La energia para las destilaciones fraccionadas es suministrada por dos rehervidores de

6.218 MBtu/hr para la despropanizadora 'y 1.871 MBtu/hr para la desbutanizadora.
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Figura 13.

Destilacion fraccionada de propano y butano

DEETANIZADOR

135°F °
LGN 135°F

100 psia

425 psia

315 psia

250°F

240°F 280°F

GASOLINA

>

Nota: Adaptado de introduccion al procesamiento de LGN, Repsol YPF. [en linea] Disponible en:

https://slideplayer.es/slide/1109579/

2.4.9 Requerimientos energéticos del proceso
En la Figura 14 se muestran los principales requerimientos energéticos de la planta de
procesamiento como lo son los intercambiadores de calor, condensadores, compresores de propano

de refrigeracion y hornos de calentamiento.
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Figura 14.

Requerimientos energéticos de la planta de procesamiento caso estudio.

Requerimiento Energético
Descripcion Tipo MBTU/hr
Gas-Gas Carcaza y Tubo 2.5
Intercambiador
Chiller Carcaza y Tubo 6,4
Re hervidor Torre
Desetanizadora Carcaza y Tubo 5.6
Re hervidor Torre
Despropanizadora Carcaza y Tubo 6,218
Re hervidor Torre
Desbutanizadora Carcaza y Tubo 1,871
Enfriador gas Tubo aleteado - aire tiro
de entrada forzado 4.8
Condensador aceite | Tubo aleteado - aire tiro
rico fraccionador farzado 6,0
Condensador Tubo aleteado - aire tiro
Propanc de produccian forzado 5,6
Condensador Tubo aleteado - aire tiro
Propano - Refrigerante forzado 9,780
Condensador Tubo aleteado - aire tiro
de Butano forzado 2,863
Regenerador
de Glicol Carcaza y Tubo 0,5
Torre
Fraccionadora Destilacion Fraccionada 7,467
Cabina con seccion de
Hornos conveccion 21,6
Compresores Compresores
Refrigerantes reciprocantés dos etapas 9,061

2.5 Descripcién Del Problema.

Debido a la declinacién de la curva de produccion de los campos y a la pérdida de energia
de las formaciones productoras, los volimenes de gas rico que cargan las plantas que procesan
hidrocarburos Cz+ por medio de aceites livianos refrigerados han experimentado caidas progresivas
gue han conducido a operaciones deficientes, no rentables e inseguras. Tal es el caso de las plantas
de procesamiento de gas de los campos de produccién Payoa, Provincia y el Centro, ubicadas en
el Valle del Magdalena Medio Santandereano. Actualmente para estos procesos la carga de gas

rico se ha disminuido a mas de la mitad de su valor de disefio, generando mdltiples problemas
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operacionales, equipos y procesos trabajando fuera de especificaciones, elevados consumos
energeticos, altos costos de operacion y mantenimiento.

Lo expuesto anteriormente ha conducido a la suspension definitiva de las plantas o a fijar
limites técnico-econdmicos que pueden condicionar la viabilidad operativa de las mismas.
Particularmente para la planta de gas del campo de produccion Payoa (caso estudio), el recobro y
procesamiento de hidrocarburos Cs+ fue disefiado para un volumen de entrada de gas rico de 39
Mpced, de los cuales actualmente solo se estan procesando en promedio dia 9 Mpced, equivalentes
a una carga del 23% de la capacidad nominal. Esta situacion ha generado multiples inconvenientes
al procesamiento, como la generacion de bajas temperaturas en el gas de entrada, registrando
temperaturas inferiores a los -20°F dado el disefio del sistema de refrigeracion, dimensionamiento
de los intercambiadores de calor y a la eficiencia del sistema de compresion del ciclo de
refrigeracion mecanica con propano refrigerante. La condicion anterior afecta la estructura
mecanica de los intercambiadores de calor debido a su limite operacional por su construccion en
acero al carbdn, adicional estas bajas temperaturas también pueden propiciar la formacién de
hidratos en el gas debido a que la temperatura de operacion de disefio es de -5°F.

Entre otros inconvenientes presentados en la operacion de la planta de gas Payoa se puede
citar el bajo volumen de hidrocarburo C3+ producido gque actualmente se cuantifica en 450 BPD
equivalente solo al 26% del recobro estipulado en el disefio y un factor de produccién de la planta
promedio de 2,15 GPM. Estos bajos niveles de produccion en la planta sumado a fallas de pozos
productores, mantenimientos de pozos y equipos de compresion periféricos, ocasionan que la carga
de C3+ no sea suficiente para las torres de destilacién fraccionada, permitiendo que los
rehervidores generen altas temperaturas en las torres por bajo nivel de liquido en fondo,

ocasionando ciclos de vaporizacién no controlados que conllevan inconvenientes operativos como
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la pérdida de calidad de los productos para comercializacién, desbalance general del proceso,
presiones de vapor del GLP por fuera de especificacion y en casos mas criticos niveles muy bajos
que pueden afectar la seguridad del proceso y por ende deba generase un apagado de emergencia

en la planta.
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3. Modelo diagnostico

3.1 Condiciones Actuales De Procesamiento

La planta de procesamiento se encuentra cargada con un volumen de gas rico de 9 Mpced
en promedio, en funcionamiento desde el afio 1965 con un recobro tipico actual de 2,15 GPM.
Esto ha permitido su viabilidad econdémica y continuidad, aunque la disminucién de la carga en un
77% ha generado inconvenientes y condiciones subestandares en equipos y procesos que han
dificultado su operacion. La capacidad instalada ain mantiene su disefio original con un alto

consumo energético tipico de este tipo de procesamientos.

3.1.1 Caracterizacion cromatografica del gas de entrada

Una de las principales caracteristicas del campo de produccion Payoa, es que la
composicién quimica del gas que carga la planta mantiene una composicion rica en cuanto a
hidrocarburos superiores al propano, esto es una ventaja debido a que a pesar de que el volumen
ha disminuido drasticamente en los andlisis cromatograficos permanecen caracteristicas de un gas
con una rigueza alta en hidrocarburos recobrables con un GPM superior a 2,0.

En las Figura 15 se compara la composicién molar del gas de entrada de acuerdo con

analisis cromatogréaficos realizados en el mes de octubre de 1964 y julio del afio 2020.
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Figura 15.

Cromatografias gas de entrada

ENOINEENS AND CONSTAUCTORS
.......... HOUSTON 36, TEXAS POST OFRICE 80X 38100
Octover- 19, 196k INFORME DE ANALISIS Pagrazeer
INFA - 20 - HCC - 039 - 3821
T e BT 1
oot ori i
cit Service 0il Company Resultados del analisis:
G Division
o COMPOSICION| DESVEST
= 8]
A COMPONENTE
N D. F. B £ emol/mol cmol/mol
Attention Mr. D. F. Hogsett,
Chief Engineer Nitrégeno* 0,081 0,001
Gas Composition: |Metano* 74,478 0,122
|piéxido de Carbono 1,037 0,008
e [Etano’ 14.91 0,004
Methane Propano* 5,632 0,035
Sthane Isobutano 0,850 0,008
Propane
Iso-Butane n-Butano* 1,355 0,019
N-Butane Isop * 0,374 0,009
Iso-Pentane
N-Pentane n-Pentano” 0,3000 0,0044
Hexanes, plus n-Hexano" 0,0600 0,0015
n-Heptano* 0,0120 0,0005
Hexenes, plus: n-Octano 0,0010 0,0005
Mol Wt 100 n-Nonano™
G&l/ﬂbl 1T7.2 n-Decano 0,0010 0,0005

Nota: Adaptado de informes de anélisis cromatogréafico gas de entrada, Planta Payoa.

3.1.2 Volumen de procesamiento actual

Al mes de agosto del afio 2020 la planta de procesamiento de gas viene siendo cargada con
9 Mpced en promedio, de los cuales se obtiene un recobro C3+ con un GPM de 2,15. El gas de
ventas que se entrega por medio de gasoducto a la refineria de Ecopetrol S.A ubicada en

Barrancabermeja se encuentra en 6,8 Mpced.

3.1.3 Produccion de productos blancos
La planta de procesamiento produce 450 BPD de productos blancos, distribuidos entre 53

de gasolina natural, 170 de butano y 228 de propano.
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Figura 16.

Reporte de produccion, Planta de procesamiento de gas Payoa.

PETROSANTANDER (COLOMBIA)
PLANTA DE GAS CAMPO PAYOA r 26 "ago-20
REPORTE DIARIO DE PRODUCCION
TIQUETENo” 238

GASOLINA BUTANO PROPANO GALONES BARRILES

BOMBEADOD " 0 r 0 " 11.857 11.857 282
ALMACENADO " 40075 " 11260 " 7.303 58.638 1.396
PRODUCIDO 2215 T 7125 " 9579 18.919 450
RVP r 0 I 0 f 0
TFE (°F) I 0 r 0
ACUMULADO MENSUAL GALONES  BARRILES
LPG VENTAS 111.635 2.658

GAS ENTRADA " 8.786.402 [SCFD]

RECICLO GAS ETANO 1.337.890

CONSUMO GAS TRATADO _ 583.135 [SCFD]
EXTRACCION 636.549 [SCFD]

GPM 7215
PODER
GASVENTAS _ 6.811.963  [SCFD] CALORIFICO! 1.076,54  [BTU/SCF]
CALIDAD GAS VENTAS ;
HUMEDAD  HCDP PODER CALORIFICO coz  VOLUMEN | ENERGIA
b H2OMMSCE [ [BTU/SCF] [%] [SCFD]  [MMBTU]
1,56 3842 7 1.076,54 " 1549 "6.811.063_ 7.333.35

Nota: Adaptado de reporte de produccion, Payoa. Agosto (2020).

3.1.4 Caracterizacion cromatografica del gas de ventas
El gas de ventas se entrega por gasoducto a la refineria de ECP S.A a 780 psi y a 80°F. La

composicién cromatogréafica es mostrada en la Figura 17.
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Figura 17.

Reporte de Cromatografia gas de ventas

Totalflow Laptop Daily Report page 1
Printed date: 08/30/2020

Station ID: TOTALFLOW
Device ID : CR OFICIAL Location: Location of Stream 3

Date/Time: 26/08/2020 00:00:00
Daily Period Seq £ - 108 wz - 0.15&53

coz : 1.5200 c1 : 87.7644
cz : 5.7042 c3 : 0.874¢
nC4 : 0.02&3 ic4 : 0.0147
nCs : 0.0070 Ics : 0.00584
nC& : 0.0000 nC7 : 0.0000
nCs : 0.0000 ncs : 0.0000
nClo : 0.0000 Cet+ : 0.0717
necCs : 0.0000 C4+ : 0.0000
Ideal CV : 1077.2729 Relative Density : 0.82486
Wet Btu(Infericr CV) : 1058.2410 Compressibility : 0.537&
Superior Wobbe : 1381.4668 Normal Density : 0.7¢ele

Dry Btu{Superior CV) : 1075.93%6% GPM : 2.7333

Nota: Adaptado de Payoa. (Julio 2020). Planta de procesamiento de gas.

3.1.5 Eficiencia de recobro de productos blancos

Con base en las cromatografias de gas mostradas en la figura 15 se analiza que la
composicién de hidrocarburos superiores al C3+ en la corriente de gas de entrada ha permanecido
estable manteniendo caracteristicas de gas rico, lo que ha permitido a través del tiempo que el
recobro de liquidos hidrocarburos se mantenga con factores superiores a 2 galones por cada mil de
pies cubicos que cargan la planta de procesamiento.

En la figura 18 se muestra la tabulacion realizada a los voliumenes anuales promedio de gas
de entrada, partiendo desde el valor de disefio de maxima carga correspondiente a 45Mpced con
el que se obtenian 108.460 gls y un factor de 2.41GPM establecidos para el afio de 1964. Gracias
a la riqueza en hidrocarburos C3+ de la composicion del gas que carga actualmente la planta, el
factor GPM se ha mantenido en niveles promedio superiores al 2%, permitiendo que se puedan

plantear escenarios alternativos de procesamiento y recobro de liquidos aun con la disminucién de
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los volumenes de gas generados por la declinacién en la produccion del gas de las formaciones

productoras.

Figura 18.

Eficiencia de recobro de productos blancos

Eficiencia de Recobro

45.000 2,50
40.000
35.000 2,25
30.000 e —
& o
(5]
Y 25000 2,00 g
=

20.000

15.000 ,75
10.000 I I I I
5.000 I . I 1,50

1964 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020

[y

Nota: Adaptado departamento de produccion, Payoa

3.2 Enfriamiento De Gas De Entrada

Debido al descenso de la carga de gas de entrada en un 77% y con 9 Mpced, la planta en
la actualidad solo mantiene encendido un compresor del sistema de refrigeracién mecénica,
comprimiendo un volumen de propano de 6,2015 Mpced.

El enfriamiento generado por el ciclo de propano sumado a la transferencia de calor de los
intercambiadores gas de entrada y gas-gas, logran que la temperatura del gas de entrada descienda
a un valor de -12°F (Amidpour y Hamedi, 2017, p.265). Finalmente, a esta temperatura el gas de

carga ingresa por la parte inferior a la torre de absorcion.
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Figura 109.

Circuito de gas de entrada

Nota: Adaptado de Payoa. Planta de procesamiento de gas.

3.3 Inyeccidn De Aceite Absorbente

El aceite que se utiliza como absorbente es suministrado por la refineria de ECP S.A, su
nombre comercial es disolvente N°4 (Varsol) y sus caracteristicas son similares al especificado en
las bases de disefio mostradas en la tabla 1. Este aceite es inyectado en el tope de la torre
absorbedora con un caudal de 32 gpm sin presentar pérdidas considerables, indicando que el peso
molecular es el adecuado por no ser arrastrado en la corriente de gas residual. En la Figura 20 se

muestran las especificaciones de calidad de este disolvente.
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Figura 20.

Especificacion técnica disolvente 4

4 GERENCIA REFINERIA BARRANCABERMEJA .
“PeTroL DEPARTAMENTO DE MATERIAS PRIMAS Y PRODUCTOS Paginaide 1

ENERGIA PARA EL FUTURD

CERTIFICADO DE CALIDAD

PRODUCTO: DISOLVENTE No. 4
NUMERO DE MUESTRA: 1211250451
FECHA DE VOBO: 25/11/2010 23:05
ALMACEMAMIENTO: K3110 VOBO: 81
ANALISIS UNIDAD RESULTADO ESPECIFICACION METODO
COLOR SAYBOLT NA +20 + 21 Minimo ASTM D 158-15 COLOR SAYBOLT(METODO MANUAL)
CORROSION LAMINA COBRE (3h/100°C) CLASIFICACION 1A 1 Maximo ASTM D 130-10 CORROSION A LAMINA DE COBRE
DESTILACION
PUNTO INICIAL DE EBULLICION *C 52.6 143.3 Minimo ASTM D 1078 DESTILACION LIQUIDOS ORGANI
50% vol RECOBRADO °c 1880 REPORTAR ASTM D 1078 DESTILACION LIQUIDOS ORGANI.
PUNTO SECO *C 2085 215.8 Maximo ASTM D 1078 DESTILACION LIQUIDOS ORGANI

GRAVEDAD API'DENSIDAD A 15 °C

GRAVEDAD APIA156°C Grados AP| 4a7a REPORTAR ASTM D 4052-18a DENSIDAD DIGITAL
DENSIDAD A15°C kgim2 7886 REPORTAR ASTM D 4052-18a DENSIDAD DIGITAL
INDICE DE BROMO mg Bra/100g an REPORTAR ASTM D 2710 INDICE DE BROMO
INDICE DE REFRACCION A 20°C N& 4375 REPORTAR ASTM D 1218 IND ¥ DISP REFRAC DEHC LIQ
VALOR KAURBUTANOL A 04 28 Minimo - 45 Maximo ASTM D 1133 VALOR KAURKBUTANDL
PUNTO DE INFLAMACION “c A 32.2 Minimo ASTM D 58-18a. PUNTO INFLAMACION TAG CERR.

WVIETO BUEND TANQUES

VoBo Mo Aplica Si REPORTAR WVISTO BUENO

COMENTARIO Neo Aplica NINGUNO REPORTAR VISTO BUENO

Nota: Adaptado de Ecopetrol. (sf). Disolvente 4. Linea de producto: Industriales Disolventes
alifaticos. [en linea] Disponible en:
https://nuevoportal.ecopetrol.com.co/especiales/Catalogo_de_Productos/pdf/Ecopetrol%20Disol

vente%204%20VSM-01.pdf

3.4 Variables De Procesamiento Claves De Acuerdo Con Carga Volumétrica Actual

3.4.1 Temperatura de gas de entrada

Es una de las variables que méas afecta la operacion del procesamiento. Esta puede
convertirse en una condicion subestandar debido a que, con la disminucion del volumen de gas de
carga, la temperatura ha descendido a valores de -12°F (por disefio en -5°F). Junto con la

disminucion de carga pueden presentarse situaciones adicionales como fallas en pozos productores
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de gas, fallas en los sistemas de compresion, workover y wellservices programados, generando
una mayor afectacién al volumen producido de gas, por ende, la temperatura también disminuye a
valores inferiores a los -12°F, situacidon que puede afectar la estructura y la integridad del acero al
carbon, material con el cual estan construidos los equipos mayores de la planta.

Las temperaturas por debajo de -20°F originan en el acero al carbén una afectacion
conocida como fragilidad por frio, la cual permite que se alteren los limites de fuerza mecéanicay
tension estructural de estos equipos, posibilitando la formacion de afectaciones conocidas como
fracturas fragiles en el acero, condicion que genera riesgo en la integridad de los equipos y la

seguridad de la operacion.

3.4.2 Temperatura de fraccionamiento del aceite rico

Por disefio a la torre fraccionadora ingresan 144 gpm de aceite rico desetanizado,
compuesto por 74 gal de aceite absorbente y 70 gal de C3+. De la destilacidn fraccionada de este
aceite rico se obtienen 100.558 gal de hidrocarburo C3+ a 560°F sin presentarse arrastre de
absorbente, estableciéndose las condiciones de temperatura y presion del fraccionamiento que nos

permiten operar sin contaminaciones de aceite absorbente en los hidrocarburos destilados.
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Figura 21.

Circuito de fraccionamiento

Nota: Adaptado de Payoa. Planta de procesamiento de gas.

A condiciones de baja carga no es posible mantener 560°F en la torre fraccionadora debido
a que el aceite rico descendié en un 65%, ingresando a la torre un caudal de 45 gpm compuesto
por 23 gal de aceite absorbente y 22 gal de C3+. Con las anteriores variables se establecié una
temperatura en fondo de la torre de 440°F, temperatura en la cual se obtiene una ventana operativa
para que con 9 Mpced de entrada, los productos destilados en tope no arrastren aceite absorbente.
Al igual que la temperatura de refrigeracion, la temperatura de fraccionamiento se ha convertido
en una variable de dificil control operacional, ya que cuando se procesan volumenes inferiores a
los 9 Mpced, disminuye el caudal de aceite rico que ingresa como carga a la torre de
fraccionamiento, esto conlleva a perdida de nivel de producto al interior de la torre, provocando
un aumento subito en la temperatura del fraccionamiento que alcanza el punto de ebullicién del

varsol, destilandose este Ultimo como fase vapor junto con los hidrocarburos C3+.
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Esta condicidn no deseada en el procesamiento es la més frecuente y es la que mas atencion
requiere de la operacion debido a que puede presentarse repentinamente dependiente de eventos
operacionales de campo. El aceite absorbente como contaminante de los C3+ no genera problemas
de calidad dado que por su alto peso molecular este aceite permanece en fondo y no se destila
selectivamente con el propano ni con el butano ya que se mantiene en cadena con la gasolina
natural resultante de los fondos del proceso de destilacion del butano. Finalmente, esta gasolina
natural es inyectada mediante un mezclador estatico al petrdleo crudo producido diariamente en el
campo. El aceite destilado en la torre de fraccionamiento y arrastrado por los C3+ debe ser
reposicionado desde el tanque de almacenamiento por el sistema de inyeccion, con el fin de que la

torre de fraccionamiento recupere su nivel de operacion seguro por encima de los 1.000 gal.



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 50

4. Escenarios y modelos de procesamiento para recobro de C3+ adaptables al

procesamiento existente

Como se ha venido describiendo, dado los multiples problemas operativos generados al
procesamiento por baja carga, es necesario evaluar alternativas de recobro C3+ que puedan ser
adaptadas al proceso utilizando la capacidad instalada, optimizando los procesos aplicando
metodologias de reingenieria, apoyados en simulaciones de proceso y evaluaciones técnico-
econdmicas. Lo anterior con el fin de brindar métodos que permitan una continuidad operativa a
este tipo de plantas aun bajo escenarios de baja carga, logrando un aseguramiento y rentabilidad
econdmica. Para la simulacion numeérica, se utilizara el simulador de procesos Aspen HYSYS V11

de la compafiia Aspen Technology Inc.

4.1 Temperatura De Gas De Entrada A La Planta

Una de las variables que mayor incidencia tiene en el volumen de hidrocarburos que se
recobra cuando se realiza la simulacién de diferentes metodologias de procesamiento es la
temperatura del gas que ingresa. Para efectos de lograr evaluar diferentes comportamientos y
analizar la tendencia de esta variable a través del tiempo y en diferentes horas del dia, el
departamento de mantenimiento nos suministro el formato de reporte denominado “control diario
de los motores campo Payoa”, en donde los operadores toman los datos operativos del sistema de
compresion, entre estos la temperatura del gas que ingresa a la planta de procesamiento. Un

ejemplo de este reporte es el mostrado por la figura 22.
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Estos datos son registrados por los operadores a las 0, 3, 6, 17 y 21:00 horas del dia y en
ellos entre otros se puede obtener la temperatura en el cabezal general de descarga del tren de
compresion, que es la variable de ingreso al aeroenfiador de gas de entrada de la torre de
enfriamiento. Para efectos de seleccionar los datos mas representativos que nos permitan conocer
la tendencia de esta temperatura a traves del tiempo y a diferentes horas del dia, se realizdé una
tabla de datos en donde se registraron las temperaturas para diferentes fechas y volimenes de gas
de entrada.

En la figura 23 se muestran los valores tabulados y se seleccionan los valores que seran
utilizados en las simulaciones de los métodos como valor minimo, maximo, promedio y el valor

que se presenta con mayor frecuencia (moda).

Figura 22.

Reporte de datos operativos de los motocompresores del campo Payoa

ey ) Inc.

T

[ONTROL DIARIO DE LOS MOTORES

- '~”\ndusbhv'
T;RDEM N\-m Noc! Edﬁﬂ// S “,;,; TEMPERATURA AGUA
i = SUCC 2 ETAPA rzmmgll.zx mm?;l 4‘?":‘”1'7' -
\CE! DESC 2 ETAPA b3 6
i PRESION DE Al DESCI ETAPA | PRES a] 3] 617120 7
a }IFAO VACIO p;sglﬂ:!l-l:“g? z:‘B: s 117 (2124 3 6117121 2
Ol 17121
4] 3 1 6

T
CAMPO PAYOA

DIA (RO SAIABIZIA

VRU

cpy-1 <

cPY-2 3
e = T A0)

cey-3 |7

cPY-4
I

CPY-5

cPY-6

REF-2

Nota: Adaptado de Payoa. Departamento de Mantenimiento.
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Figura 23.

Tabulacion de datos operativos de los motocompresores del campo Payoa

Horas del dia

Temperatura (°F)

FECHA Mpced 24Hr 3 Hr 6 Hr 17Hr 21 Hr
21-05-16 12.742 160 "o" 160 "o" 160
31-12-17 10.659 165 160 160 160 150
19-04-18 10.623 150 145 145 "g" 150
31-08-18 9.638 160 160 160 "o" "o"
02-12-18 9.025 150 150 "o" 150 150
08-12-18 9.436 155 150 "o" 150 150
07-03-19 9.396 "g" "g" "g" 150 "g"
01-04-20 9.001 150 "o" "o" 155 145
10-02-21 9.142 150 145 145 "0" "0"

Temperaturas gas de entrada (°F)

Minima

145

165

Maxima Promedio Moda

153 150

Nota: Adaptado de Payoa. Departamento de Mantenimiento.

|52

De la figura 23 se obtiene de la tabulacion de los datos una temperatura minima de 145°F,

méaxima de 165°F, promedio de 153°F y de mayor frecuencia (moda) 150°F.

4.2 Simulacién Del Método 1. Aero enfriador, Intercambiador De Calor (HT- Gas) Y Valvula

De Expansion

El objetivo de este método es refrigerar el gas de entrada que proviene del sistema de

compresidn a 800 psi para ingresar a los aeroenfriadores ubicados en la torre de enfriamiento. En

la figura 24 se muestra el diagrama de fase para la corriente de gas de entrada en donde se puede

observar la curva de punto de rocio y los puntos de operacidn determinados por las temperaturas

establecidas en la figura 23.
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Figura 24.

Diagrama de fases. Corriente de gas de entrada

Temperaturas gas de entrada (°F)
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Nota: Adaptado de simulacién método 1

Aguas abajo de los aeroenfriadores el gas ingresa a un intercambiador de calor gas- gas
quien circula en su lado casco una corriente fria de gas residual que sale del separador de gas de
entrada. En linea con el proceso, luego del intercambiador de calor, se genera una expansion a la
corriente de gas mediante una valvula (JT-01) que reduce la presion de 794 psi a 400 psi, el delta
394 psi genera un descenso en la temperatura del gas de entrada que ingresa al separador de gas
de entrada, logrando condensar una fraccion de hidrocarburos (C5+).

El separador de gas de entrada es un filtro separador de doble barril encargado de recolectar
en fondo los hidrocarburos condensados, los cuales mediante un sistema de control de nivel y
valvula son enviados al separador flash del sistema de tratamiento de condesados que opera a 50
psi para drenar los hidrocarburos livianos que se encuentren presentes, como son el metano, etano,

propano y algunas trazas de butanos. Finalmente, del fondo del separador flash por medio de



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 54

controlador de nivel y vélvula los condesados son enviados a un tanque de almacenamiento

presurizado a 30 psi para la distribucion final.

4.2.1 Simulacion del método 1 a diferentes temperaturas del gas de entrada

Se realiza la simulacién del método 1 teniendo en cuenta la variacion de la temperatura de
entrada indicada en la figura 23, iniciaremos aplicando a la corriente la maxima temperatura de
gas de entrada, luego el promedio, moda y minima. El objetivo es visualizar mediante los
diagramas de fase y por efecto del enfriamiento progresivo propuesto por el método, como el punto
de operacidn inicial se va acercando a la curva de punto de rocio y finalmente las curvas de calidad
obtenidas de acuerdo con la expansion generada por la valvula que opera bajo el efecto Joule-
Thomson. A continuacién, en las figuras de la 25 a la 30 se mostraran los diagramas de flujo de
proceso para cada caso en donde se podran visualizar la perdida gradual de la temperatura del gas
que ingresa como carga y los volimenes de hidrocarburo recobrados junto con algunas de sus

propiedades fisicas mas relevantes.
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Figura 25.
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Método 1. Temperatura méxima (165°F) en el gas de entrada

ME1T_OC_DFG_T
( 2°F)
Aeroenfriador el Gas S
as
! ! GIN-01 GVTAS-05 RCY-1 VRU VRU-01
— — — —
Gas GVTAS-04
Entrada 99.98 | F HT
797.0 | psig | ¥ Gas-Gas ﬁ TK-01
Sep.
Sep Gas Flash EST-02
Gas o Tomnoz | Enfaga COND-02
Gas Entrada GIN-02 — l a1
COND-01
EST-01
Temperature 1650 |F
Pressure 800,0 | psig C(;;ensadus
Molar Flow 8786 | MSCFD 76,00 | F X 4202 | F LCV-01 3422 | F LCV-02 05710 | F Ventas
JT-01
Higher Heating Value | 1252 | Btu/SCF 794,0 | psig 400,0 | psig 50,00 | psig 30,00 | psig
I n Condensados Ventas
as Ventas
— Std Ideal Liq Vol Flow | 1516 | USGPD
Temperature 68,68 |F Pressure 30,00 | psig
Pressure 390,0 | psig
Temperature 82,00 |F
Molar Flow 8776 | MSCFD RedVP 313780 23.30 | osi
Higher Heating Value | 1250 | Btu/SCF o - - 99'19 pslg

Nota: Adaptado de simulacién método 1

Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor maximo

(165°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en el intercambiador gas-gas y en la

valvula de expansién JT-01, se logra reducir la temperatura en la corriente de ingreso al separador

de gas de enterada a un valor de 42,02°F. Con este diferencial de temperatura se consigue que el

punto de operacion para la corriente GIN-03 se ubique en el diagrama de fase con una linea de

calidad Q1 de solo 0,11% respecto de la curva de punto de rocio obteniendo un recobro

volumeétrico de 151,6 GPD de condensados estabilizados almacenados a una presion de 30 psi.
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Figura 26.

Método 1. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura maxima 165°F
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Nota: Adaptado de simulacién método 1



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+

Figura 27.

Método 1. Temperatura mayor frecuencia 150°F en el gas de entrada
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Nota: Adaptado de simulacion método 1
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Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor de mayor

frecuencia (150°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en el intercambiador gas-

gasy en la valvula de expansién JT-01, se logra reducir la temperatura en la corriente de ingreso

al separador de gas de enterada a un valor de 31.75°F. Con este diferencial de temperatura se

consigue que el punto de operacion para la corriente GIN-03 se ubique en el diagrama de fase con

una linea de calidad Q2 de 0,94% respecto de la curva de punto de rocio obteniendo un recobro

volumétrico de 886,6 GPD de condensados estabilizados almacenados a una presion de 30 psi. En

la figura 28 se muestra como la linea de calidad Q1 de 0,11% generada por el caso de 165°F logra

desplazarse a la linea de calidad Q2 de 0.94%, debido a la disminucion de la temperatura del gas

de entrada en -10.27°F.
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Figura 28.

Método 1. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura mayor frecuencia 150°F
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Nota: Adaptado de simulacién método 1
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Figura 29.

Método 1. Temperatura minima (145°F) en el gas de entrada
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Nota: Adaptado de simulacion método 1

Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor minimo
(145°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en el intercambiador gas-gas y en la
valvula de expansion JT-01, se logra reducir la temperatura en la corriente de ingreso al separador
de gas de enterada a un valor de 28.87°F. Con este diferencial de temperatura se consigue que el
punto de operacidn para la corriente GIN-03 se ubique en el diagrama de fase con una linea de
calidad Q2 de 1,28% respecto de la curva de punto de rocio obteniendo un recobro volumétrico de
1047 GPD de condensados estabilizados almacenados a una presién de 30 psi. En la figura 28 se
muestra como la linea de calidad Q1 de 0,94% generada por el caso de 150°F logra desplazarse a

la linea de calidad Q2 de 1.28%, debido a la disminucién de la temperatura del gas -5°F.
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Figura 30.

Método 1. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura minima de 145°F
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De la simulacion del método 1, con una entrada de gas de 8.786 Mpced al sistema se
obtienen dependiendo de la temperatura del gas de entrada entre 152 y 1047 GPD de condensados,
estabilizados a 30 psi con una gravedad API promedio de 101° caracteristicos de un disolvente 1A
(gasolina natural) y una presién de vapor entre 31 y 34 psia, lo que indica la presencia de algunos
hidrocarburos livianos. Este condensado se inyectara directamente mediante un mezclador estatico
a la corriente de crudo cuando se esté en linea con el despacho de crudo hacia la refineria de
Barrancabermeja. Para efectos de las evaluaciones técnico-econdmicas este condensado se
cuantificara econémicamente al mismo precio de comercializacion de crudo con la refineria de
Barrancabermeja. En la figura 31 se muestra un resumen de los resultados obtenidos para las

simulaciones del método 1 de acuerdo con las temperaturas tabuladas para el gas de entrada.

Figura 31.

Resumen datos de produccién simulacion método 1

Gas de Entrada Gas Ventas

Temperaturas de Fase liquida

Poder  Temperaturas de gas aguas abajo aguas abajo Volumen de Poder
Volumen  Calorifico  gas de entrada vélvula JT valvulaJT condensados Volumen  Calorifico

METODO Mpced Btu/pc (°F) (°F) (%) (USGPD) Mpced Btu/pc

. . 8.786 1.252 165 42,02 0,11% 151,6 8.776 1.250

Aero enfriador, Intercambiador o /o0 1.252 153 33,69 0,76% 758,3 8.720 1.241
de Calor (HT- Gas) Y Véalvula De ' ' ! 107 ' ' '

Expansidn 8.786 1.252 150 31,75 0,94% 886,6 8.701 1.238

P 8.786 1.252 145 28,87 1,28% 1.047 8.676 1.234

La corriente de gas ventas se entrega con un caudal entre 8.776 a 8.676 Mpced a 400 psi,
entregado al gasoducto Payoa — GRB, que conduce los volimenes de gas de los campos Payoa y
Provincia, este gasoducto recorre una distancia hasta la refineria de Barrancabermeja de 60
kilometros (km), y se encuentra en servicio desde el afio 1965. Como condicion de calidad

particular contractual y por tener como destino final un complejo petroquimico, no hay limite en
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la especificacion de poder calorifico y punto de rocio de hidrocarburo. El gas ventas se entrega
con un poder calorifico superior entre 1.250 y 1.234 Btu/pc y para efectos de las evaluaciones
técnico-econdmicas la energia suministrada se cuantificard en ddlares por millon de Btu

(USD/MBtu) de acuerdo con el contrato de venta con la refineria de ECP S.A.

Figura 32.

Composicién molar corrientes resultantes método 1

Flowsheet Case (Main) - Sehver Active Workbook +
Cormpositions | Energy Streams | Unit Ops
Comp Comp Comp Comp Comp  Comp Mole Comp Mole Comp Mole Comp Mole Comp Mole Comp Male Comp Mole Comp Mole
MName Maole Frac  Mole Frac  Mole Frac  Mole Frac Maole Frac Frac (i- Frac (n- Frac (i- Frac (n- Frac (n- Frac (n- Frac (n- Frac (n-
(CO2) {Nitrogen) (Methane) (Ethane) (Propane) Butane) Butane) Pentane) Pentane)} Hexang) Heptane) Octane) Decans)
GIN-02 00194 00008 07448 01491 00563 0,0086 00136 00037 0,0030 0,0006 0,0001 0,0000 0,0000
GVTAS-05 0,0195 0,0008 0,7488  0,1490 0,0553 0,0082 0,0126 0,0031 0,0024 0,0003 0,0000 0,0000 0,0000
Gas Ventas 0,0195 00008 07488 01490 00553 00082 00126 00031 0,0024 0,0003 0,0000 0,0000 0,0000
Gas VRU 0,0243 0,0002 04523 03190 01500 00190 00266 00049 0,0033 0,0003 0,0000 0,0000 0,0000
COND-02 0,0090 0,0001 01475 01598 02059 00734 0,1602 00938 00964 0,0407 0,0105 0,0013 00014
EST-01 0,0023 0,0000 00125 00892 02306 00974 02193 01331 01376 00586 00152 00019 00021
EST-02 0,0023 00000 00125 00892 02306 00874 02195 01331 0,1376 00586 0,0152 0,0019 00021
Gas VRU-01 0,0043 00000 00236 01591 03469 01101 02117 00731 0,0609 0,0096 0,0009 0,0000 0,0000
Condensados Ve... 0,0001 00000 00003 00131 01039 00837 02279 01985 02213 01121 0,0308 0,0039 0,0044
* MNew ™  <empty> <empty>  <empt. <emp.. <empt.. <empty> <empty>  <empty>  <empty>  <empty>  <empty>  <empty> <empty>
ProductBlock_Condensados Ventas Fluid Pkg T
| T®-01 | |

Nota: Adaptado de simulacion método 1

4.2.2 Consumo energético método 1

En la Figura 32 se muestra el consumo energético generado por la simulacion de proceso
del método 1. Los motores que conducen los ventiladores de la torre de enfriamiento son de 20 HP
y tienen un consumo nominal de corriente de 26.1 amperios (Amp) con una tension trifasica

nominal de alimentacion de 440 voltios de corriente alterna (vac) y un factor de potencia estimado
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por el departamento de mantenimiento de 0.86. Con los anteriores datos y teniendo en cuenta dos

ventiladores para este aeroenfriador resulta una potencia de 821.1 KW/hr

Figura 33.

Requerimiento energético. Método 1

Descripcid Ti Duty
escripcion ipo
P P MBTU/hr
Tubo aleteado - aire
) ) 0,5081
Enfriador gas tiro forzado
de entrada  Motor Eléctrico 20HP
821,1
(KW/Hr)
TK-01 Transferencia
e ) 0,030
Condensados  térmica ambiental
Intercambiador
Carcaza y Tubo 0,291

Gas-Gas

4.3 Simulacién Del Método 2. Aeroenfriador, Intercambiador De Calor (HT Gas y HT-
Chiller) Y Valvula De Expansion.

Luego del enfriamiento generado por los aeroefriadores e intercambiador gas-gas, el gas
de entrada ingresa al lado tubular del intercambiador chiller del tipo tubo — carcaza de construccion
kettle para hacer intercambio con los hidrocarburos almacenados en el separador de condensados
que son inyectados a la carcasa de este intercambiador; el objetivo de este escenario es aprovechar
la energia que suministra la corriente de condensados ya que se encuentran a una temperatura entre
-1,46°F y -19,39°F dependiendo de la temperatura del gas de entrada. En linea con el proceso,
luego del intercambiador de calor se genera una expansion a la corriente de gas mediante la valvula
(JT-01) que reduce la presion de 792 psi a 400 psi, el delta de 392 psi genera un descenso en la
temperatura del gas de entrada entre 27,16°F y 41,16°F para ingresar al separador de gas de entrada

logrando condensar los hidrocarburos mas pesados C5+. Igual que en la simulacion del método 1,
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los hidrocarburos se almacenan en el separador de gas de entrada y son enviados al separador flash
del sistema de tratamiento de condesados a 50 psi, de alli los condesados son enviados al separador
de condensados que opera a 30 psi al lado carcaza del intercambiador de calor HT Chiller, en
donde se realiza transferencia térmica con el gas que ingresa como carga a procesamiento y
finalmente los condensados son enviados a un tanque de almacenamiento presurizado a 29 psi para
la distribucion final.

De la simulacion del método 2, con una entrada 8,786 Mpced se obtienen entre 165,8 y
1.127 GPD de condensadas ventas con caracteristicas mostradas en la Figuras del 34 al 39 para
cada método con su de temperatura de gas de entrada. La disposicidn final y la cuantificacion

econdmica es la misma que la indicada en el método 1.

Figura 34.

Método 2. Temperatura maxima (165°F) en el gas de entrada

99,07 [F R

Aeroenfriador | 7970 | psig Gas

Gas
Entrada % GIN-01 GVTAS-05 RCY-1 VRU GRo-01
— 4——

Gas Entrada ET 5 GVTAS 04 Séf
Temperature 1650 | F a5 vas FIaSh
Pressure 800,0 | psig
w 6 [ MSC Sep Gas | Sep.
Molar Flow 8786 | MSCFD 2136 GIN-03 Emﬁaua COND- 02 EST-02 ] Condenaados

Higher Heating Value 1252 | Btu/SCF GIN-02JL 4000 | psig | 2462 -1565 |F
- COND 01 50,00 | psig EST 01 30,00 | psig |
7568 [F || Ventas
EST-03
794,0 | psig | T8 ch = RCY- 2 ch o
COND 06
. - Condensados Ventas
TK-01 VRU 02 | Temperature 82,00 |F
Gas Ventas Pressure 29,00 | psig

Temperature 6826 | F | conp.a7 Std Ideal Liq Vol Flow | 170,5 | USGPD
Pressure 390,0 | psig GIN=-S4 75,39 Condensados Reid VP at37.8C 33,39 | psig
Molar Flow 8775 | MSCFD 7520 | F | 29,00 | psig I API 99,87
Higher Heating Value 1250 | Btu/SCF 792,0 | psig |

Nota: Adaptado de simulacion método 2
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Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor maximo
(165°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en los intercambiador gas-gas, chiller
y en la valvula de expansion JT-01, se logra reducir la temperatura en la corriente de ingreso al
separador de gas de enterada a un valor de 41,36°F. Con este diferencial de temperatura se consigue
que el punto de operacion para la corriente GIN-03 se ubique en el diagrama de fase con una linea
de calidad Q1 de solo 0,13% respecto de la curva de punto de rocio obteniendo un recobro

volumétrico de 170,5 GPD de condensados estabilizados almacenados a una presion de 29 psi.
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Figura 35.

Método 2. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura maxima 165°F
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Nota: Adaptado de simulacién método 2
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Figura 36.

Método 2. Temperatura mayor frecuencia 150°F en el gas de entrada
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Nota: Adaptado de simulacién método 2
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Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor de mayor

frecuencia (150°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en los intercambiadores

gas-gas, chiller y en la valvula de expansion JT-01, se logra reducir la temperatura en la corriente

de ingreso al separador de gas de enterada a un valor de 30,32°F. Con este diferencial de

temperatura se consigue que el punto de operacion para la corriente GIN-03 se ubique en el

diagrama de fase con una linea de calidad Q2 de 1,10% respecto de la curva de punto de rocio

obteniendo un recobro volumétrico de 976,3 GPD de condensados estabilizados almacenados a

una presion de 29 psi. En la figura 37 se muestra como la linea de calidad Q1 de 0,13% generada

por el caso de 165°F logra desplazarse a la linea de calidad Q2 de 1.10%, debido a la disminucion

de la temperatura del gas de entrada en -11,04°F.
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Figura 37.

Método 2. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura de mayor frecuencia 150°F
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Nota: Adaptado de simulacién método 2
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Figura 38.
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F
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Método 2. Temperatura minima (145°F) en el gas de entrada
8070 [F | TR
797.0 | psig | Gas
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- R * -
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Gas-Gas Flash
Sep G | Sep
l 2747 |F l GIN03 | gEb BES COND-02 EST02 | Condensados
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= EST-03
7940 | psig
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Nota: Adaptado de simulacién método 2

psig

APl

1026

Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor minimo

(145°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en los intercambiador gas-gas, chiller

y en la valvula de expansion JT-01, se logra reducir la temperatura en la corriente de ingreso al

separador de gas de enterada a un valor de 27.17°F. Con este diferencial de temperatura se consigue

que el punto de operacion para la corriente GIN-03 se ubique en el diagrama de fase con una linea

de calidad Q2 de 1,47% respecto de la curva de punto de rocio obteniendo un recobro volumetrico

de 1128 GPD de condensados estabilizados almacenados a una presion de 29 psi. En la figura 39

se muestra como la linea de calidad Q1 de 1,10% generada por el caso de 150°F logra desplazarse

a la linea de calidad Q2 de 1.47%, debido a la disminucion de la temperatura del gas en -3,08°F.
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Figura 39.

Método 2. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura minima de 145°F

Pressure (psig)

1400 e
e Dewpt
36— 2Ptmnen
- 2Phmelend
2 Phasa Lig Li 3
1200 ' - ..
7 % Phasa Incipient Lig1 \
3 Phase Incipien] Lig2 /'/
crP |\
J-Phame Point ,__
@  3PhmeCnbt |
1000 ® TiliA w,
“ [+]} | 8 /
— @
IEXAEG s lF |
IT7940 [ psig | | 797.0 [ psig |
3000 . 5
? 0
[['| || 5744 ]F
ff | 7920 | psig
6000 _.,_
2717 |F \
4000 |psig /, /
4000 -
A
/7" Tempefature (F) = 2701
\\ \ Pressure (psig) =401
- -/
\\ \.\
o
psauL!\h_ix\-‘Q\. TE— =l 1 r
-2500 -2000 -1500 -1000 -50.00 0.000 50,00 1000
Temperature (F)

Curves
Quality 1 0,0110
Quality 2 0.0147
Hydrate I

Madel

Override Model

Clear |

~Envelope Type ——
@PT v
oW O
PH I
D PS

Nota: Adaptado de simulacién método 2



ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+ | 71

De la simulacion del método 2, con una entrada de gas de 8.786 Mpced al sistema se
obtienen dependiendo de la temperatura del gas de entrada entre 165,8 y 1127 GPD de
condensados, estabilizados a 29 psi con una gravedad API promedio de 101° caracteristicos de un
disolvente 1A (gasolina natural) y una presién de vapor entre 31 y 34 psia, lo que indica la
presencia de algunos hidrocarburos livianos. Para el condensado se realiza igual disposicion final
que lo detallado en el método 1. En la figura 40 se muestra un resumen de los resultados obtenidos
para las simulaciones del método 2 de acuerdo con las temperaturas tabuladas para el gas de

entrada.

Figura 40.

Resumen datos de produccién simulacion método 2

Gas de Entrada Gas Ventas

Temperaturas de Fase liquida

Poder = Temperaturas de gas aguas abajo aguasabajo Volumen de Poder
Volumen  Calorifico  gas de entrada valvula JT valvulaJT condensados Volumen  Calorifico

METODO Mpced Btu/pc (°F) (°F) (%) (USGPD) Mpced Btu/pc

. . 8.786 1.252 165 41,36 0,12 165,8 8.775 1.250

Aeroenfriador, Intercambiadar 8.786 1.252 153 32,19 0,91 856,9 8.708 1.239
de Calor (HT Gas y HT-Chiller) Y ' ' ! ' ! ' '

. . 8.786 1.252 150 30,31 1,11 977 8.691 1.236

Valvula De Expansion
8.786 1.252 145 27,16 147 1.127 8.657 1.231

En ventas de gas se obtiene un caudal entre 8.657 y 8.775 Mpced a 400 psi entregados al

gasoducto Payoa — GRB, con un poder calorifico superior entre 1.231y 1.250 BTU/pc.

4.3.1 Consumo energético método 2
En las Figura 41 y 42 se muestra el consumo energético requerido por el método 2 y la

composicion molar de las corrientes resultantes de la simulacion del método 2.
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Figura 41.

Requerimiento energético. Método 2

Figura 42.

Duty

Descripcidn Tipo MBTU/hr
Tubo aleteado - aire
Enfriador gas tiro forzado 0,508
deentrada  Motor Eléctrico 20HP
(KW/Hr) 821,1
TK-01 Transferencia
Condensados  térmica ambiental 0,014
Intercambiador
Gas-Gas Carcaza y Tubo 0,298
Intercambiador
Chiller Carcazay Tubo 0,025

Composicién molar corrientes método 2

Flowsheet Case (Main) - Solver Active Workbook | +
IVlaterial Streams | Compositions | Energy Streams | Unit Ops |
Comp Mole Comp Mole Comp Comp  Comp Mole Cemp MoIE Comp Maole Comp Mole Comp Mole  Comp Male  Comp Mole  Cemp Male
MName Frac (CO2) Frac Maole Frac Mole Frac Frac Frac (i- Frac (n- Frac (i- Frac (n- Frac (n- Frac (n- Frac (n-
(Nitregen)  (Methane) (Ethane) (Propane) Butane) Butane) Pentane) Pentane) Hexane) Heptane) Decane)
Gas VRU 0,0253 0,0002 04987 03041 01270 0,0157 00219 0,0040 0,0027 0,0002 0,0000 0,0000
COND-02 0,0092 0,0001 0,1501 01640 02114 00746 0,1618 0,0914 0,0924 0,0356 0,0084 0,0011
EST-01 0,0032 0,0000 00193 01115 02430 0,0967 02143 01242 01260 0,0488 0,0115 02,0015
EST-02 0,0032 0,0000 0,0193 01115 02430 0,0967 02143 01242 0,1260 0,0488 0,0115 0,0015
Gas VRU-01 00272 0,0000 02976 04205 0,1903 00231 00317 0,0056 0,0037 0,0003 0,0000 10,0000
EST-03 0,0021 0,0000 0,0067 0,0974 0,2454 0,1001 02226 0,1296 01316 0,0510 0,0121 0,0015
GIN-04 0,0194 0,0008 07448 0,1491 0,0563 0,0086 00136 0,0037 0,0030 0,0006 0,0001 0,0000
COND-06 0,0021 0,0000 00067  0,0974 0,2454 0.,1001 0,2226 0,1296 0.1316 0,0510 0,0121 0,0015
COND-07 0,0021 0,0000 0,0067 0,0074 0,2454 0,1001 02226 0,1296 01316 0,0510 0,0121 0,0015
Gas VRU-02 0,0036 0,0000 00116 0,1607 0,3508 01115 02154 0,0746 0,0618 0,0091 0,0008 0,0000
C Ventas 0,0001 0,0000 0,0002 0,0132 0,1053 0,0848 02320 0,2026 0,2243 0,1067 0,0271 0,0035
ProductBlock_Condensados Ventas Fluid Pkg T
| TK-01 =

Nota: Adaptado de simulacion método 2

| 72
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4.4 Simulacion Del Método 3. Aeroenfriador, Intercambiador De Calor (HT gas y HT-
chiller) y Ciclo De Refrigeracion Mecanica

En este método la corriente de gas de entrada es enfriada al igual que en los anteriores
métodos por aeroenfriador e intercambiador gas-gas, luego el gas de entrada ingresa al lado tubular
del intercambiador de calor chiller para hacer intercambio con el propano de refrigeracion alojado
en el casco y que se encuentra en circulacién mediante el ciclo de refrigeracion mecanica.

El gas de entrada ingresa al chiller a una temperatura entre 52,66 y 65.01°F y luego del
intercambio con el propano sale por el lado tubular del intercambiador chiller entre - 9.11 y -
7,88°F. La energia suministrada por la corriente de gas de entrada es la que permite al propano en
fase liquida alojado en el lado carcaza del intercambiador chiller cambiar de fase (calor latente) y
continuar el ciclo hacia el sistema de compresion. La disminucion de temperatura del gas de
entrada debido al intercambio de calor en el chiller es la que genera la condensacion de los
hidrocarburos C2+ para ser enviados al separador de gas de entrada en donde los componentes
hidrocarburos livianos se disponen como corriente de gas residual al intercambiador gas-gas para
continuar el proceso a la corriente de gas ventas. A continuacion, se realiza la simulacion del
método 3 con una corriente de gas de entrada igual al volumen de los dos casos anteriores (8,786
Mpced) obteniendo entre 11.901 y 13.093 GPD de hidrocarburos C3+ ventas con caracteristicas
mostradas en las figuras de la 43 al 48 para cada método con su de temperatura de gas de entrada.

De igual forma que los métodos anteriores iniciaremos las simulaciones con el maxima
valor de temperatura de gas de entrada (165°F) en donde se obtiene que por efecto del enfriamiento
generado en los intercambiador gas-gas, chiller y en la valvula de expansion JT-01, se logra reducir

la temperatura en la corriente de ingreso al separador de gas de enterada a un valor de 41,36°F.
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Figura 43.

Método 3. Temperatura méxima (165°F) en el gas de entrada

Gas Entrada Gas Ventas
Temperature 1650 | F Temperature 3235 | F
Pressure 800,0 | psig Pressure 782,0 | psig
Molar Flow 8786 | MSCFD METODO-03 Molar Flow 7262 | MSCFD
Higher Heating Value 1252 | Btu/SCF 165°F Higher Heating Value 1140 | Btu/SCF
Aeroenfriador
Aeroenfriador-C3REF
GIN-01 Acumulador
GVTAS-05 C3-Ref
Gas 99,98 | F 1704 | F C3L-01
Entrada
797,0 | psig Gas—Gas 195.0 | psig caL-ez
C3G-01 1065 | F
Gas RCY-1 RCY-2 192,0 | psig
Entas
GIN-02 l C3BF 02 LCv-01
6501 | F
C3BF-01
7940 | psig Chllbr l
39,45 | F
T 1704 | F -
GVTAS-04 195.0 g 61,00 | psig
VRU | LCV-02

| 792,0 | psig
SEP-FLASH —
GIN-03
C3G-04
COND-02
9862 | F

1384 F COND-01 Sep Gas
-
6920 | psig - & — Entrada | 15,00 | psig

Economizador
r—

G101 C3L-03

-1384 | F ~ a7
COND-03 | = LCV-03 7874 | F epurador
692,0 | psig 792,0 | psig c3
C3BF-03
—
Q-102 - —
C3G-03 o850 | F C3G-02 [ =g ac [ F
HTC3-03 . 84
15,00 | psig 61,00 | psig

Nota: Adaptado de simulacion método 3

Con la reduccion de temperatura generado por el enfriamiento progresivo a la corriente de
gas de entrada se consigue que el punto de operacién para la corriente GIN-03 se ubique en el
diagrama de fase con una linea de calidad Q1 de 17,35% respecto de la curva de punto de rocio
obteniendo un recobro volumétrico de 11.901GPD de hidrocarburos C3+. A la salida del separador
bifasico flash tenemos la mezcla de hidrocarburos recobrados por este método a una temperatura
de -13,84°F a una presion de 692 psi, los cuales seran enviados al tren de destilacion fraccionada
que inicia con la torre desetanizadora, despropanizadora y desbutanizadora; quien entrega en fondo

la gasolina natural que sera dispuesta al sistema de mezcla con el crudo producido.
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Figura 44.

Método 3. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura maxima 165°F
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Figura 45.

Método 3. Temperatura mayor frecuencia 150°F en el gas de entrada

Gas Enfrada

Gas Ventas
Temperature 150,0 | F Temperature 2648 | F
Pressure 800,0 | psig Pressure 782,0 | psig
Molar Flow 8786 | MSCFD METODO-03 Molar Flow 7235 | MSCFD
Higher Heating Value 1252 | Btu/SCF 150°F Higher Heating Value 1139 | Btw/SCF
Aeroenfriador
Aeroenfriador-C3REF
GIN-01 Acumulador
5 GVTAS-05 3-Ref
Gas 85,48 | F 1704 | F -
Entrada c HT o . et
797,0 | psig Gas-Gas 195,0 | psig C3L-02
C3G-01 1065 | F
Gas RCY-1 RCY-2 192,0 | psig
Ventas
GIN-GZl \——p C36F-02 Lov-01 Sep
5542 | F o
- HT C3BF-01
794,0 | psig Chiller
- 3945 (F
8586 |F 1703 | F
53 GVTAS-04 1950 C3G-05 61,00 | psig
VRU | il R
SEP-FLASH —
GIN-03
C3G-04
‘”COH&M
-1458 | F COND-01 Sep Gas 9,760 | F Economizador
— _& pil Entrada | 15,00 _4_J
6920 | pPSig | g YT F_ = Q-101 C3L-03
=1%,20 [
COND-03 - LCV-03 8586 | F epurador
6920 | psig 792,0 | psig
C3BF-03
Q-102 -
—
C3G-03[ 2406 [F C3G02[ 2ga5 [F
HTC3-03 .
15,00 | psig 61,00 | psig

Nota: Adaptado de simulacion método 3

Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor de mayor
frecuencia (150°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en los intercambiadores
gas-gas Yy chiller (ciclo de refrigeracion mecanica con propano), se logra reducir la temperatura en
la corriente de ingreso al separador de gas de enterada a un valor de -8,59°F. Con este diferencial
de temperatura se consigue que el punto de operacién para la corriente GIN-03 se ubique en el
diagrama de fase con una linea de calidad Q2 de 17,66% respecto de la curva de punto de rocio
obteniendo un recobro volumétrico de 12,590 GPD de hidrocarburos C3+. En la figura 46 se

muestra como la linea de calidad Q1 de 17,35% generada por el caso de 165°F logra desplazarse
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a la linea de calidad Q2 de 17.66%, debido a la disminucién de la temperatura del gas de entrada

en-0,71°F.

Figura 46.

Método 3. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura mayor frecuencia 150°F
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Figura 47.

Método 3. Temperatura minima (145°F) en el gas de entrada

Gas Entrada Gas Ventas
Temperature 1450 | F Temperature 2463 | F
Pressure 200,0 | psig Pressure 782,0 | psig
Molar Flow 8786 | MSCFD METODO-03 Molar Flow 7216 | MSCFD
Higher Heating Value | 1252 | Btu/SCF 145°F Higher Heating Value | 1138 | BtwSCF

Aeroenfriador

Aeroenfriador-C3REF
. g oot GVTAS-05
Gas 80,70 | F o 1704 | F C3L-01
Entrada HT -
797,0 | psig Y (Gas-Gas 195,0 | psig

Acumulador
C3-Ref

C3L-02

M C3G-01 1065 | F
ges, RCY- RCY-2 192,0 | psig
entas

GIN-02 iy | caaf_-oz Lovor
5267 | F
7940 & C38F-01
550 | psig 3 Chiler -

l;' g.D 9,108 |F 1703 | F 39,45 | F
792,0 | psig Tovras-os 195,0 | psig C3G-05 61,00 | psig

VRU ‘ | Y

SEP-FLASH —
GIN-03
€3G-04
1 cono-02
9728 |F CP-REF

-1512 | F Sen Gas
COND-01 P -
6920 | pSig | _{%.4_ — | Entrada 15,00 | psig

Economizador

-
Q-101 C3L-03

-15,12 | F 3
COND-03 - LCV-03 9108 | F epurador
692,0 | psig J 792,0 | psig
C3BF-03
—
Q-102 —
% —
C3G-03[ 2382 [F C3G-02[ 3545 [F
HTC3-03 .

15,00 | psig 61,00 | psig

Nota: Adaptado de simulacion método 3

Para este caso en donde la temperatura de gas de entrada se encuentra en su valor minimo
(145°F) se observa que por efecto del enfriamiento generado en los intercambiador gas-gas y
chiller (ciclo de refrigeracion mecanica con propano), se logra reducir la temperatura en la
corriente de ingreso al separador de gas de enterada a un valor de -9,11°F. Con este diferencial de
temperatura se consigue que el punto de operacion para la corriente GIN-03 se ubique en el
diagrama de fase con una linea de calidad Q2 de 17,89% respecto de la curva de punto de rocio

obteniendo un recobro volumétrico de 13.093 GPD de hidrocarburos C3+. En la figura 48 se
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muestra como la linea de calidad Q1 de 17,56% generada por el caso de 150°F logra desplazarse

a la linea de calidad Q2 de 17.89%, debido a la disminucion de la temperatura del gas en -0,52°F.

Figura 48.

Método 3. Diagrama de fase GIN-03. Temperatura minima de 145°F
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De la simulacion del método 3, con una entrada de gas de 8.786 Mpced al sistema se
obtienen dependiendo de la temperatura del gas de entrada entre 11.901 y 11.063 GPD de
hidrocarburos C3+. En la figura 49 se muestra un resumen de los resultados obtenidos para las

simulaciones del método 3 de acuerdo con las temperaturas tabuladas para el gas de entrada.

Figura 49.

Resumen datos de produccién simulacion método 3

Gas de Entrada Gas Ventas
Temperaturas de Fase liquida Volumen de
Poder Temperaturas de gas aguas abajo aguas abajo condensados Poder
Volumen  Calorifico  gas de entrada HT Chiller HT Chiller C3+ Volumen  Calorifico
METODO Mpced Btu/pc (°F) (°F) (%) (USGPD) Mpced Btu/pc
. . 8.786 1.252 165 -7,874 17,35% 11.901 7.262 1.140
Aero enfriador, Intercambiador g 1.252 153 8,305 17,54% 12315 7.245 1.140
de Calor (HT- Gas) Y Vélvula De ' ¢
Expansién 8.786 1.252 150 -8,586 17,66% 12.590 7.232 1.139
8,786 1,252 145 -9,108 17,89% 13,093 7.214 1,138

4.4.1 Destilacion fraccionada de los condesados

Del separador de gas de entrada los hidrocarburos licuados son enviados al separador flash
para remover componentes livianos (C2-) de alli a 692 psi y entre -13,84°F y -15.12°F se dirigen
a la torre de destilacion desetanizadora para retirar el etano. Esta torre opera a 325 psi y a 195.1°F,
destilando por tope un caudal de 1.010 Kpced en fase gaseosa compuesto en su mayoria por metano
y etano. Debido a que esta corriente se entrega a -7.99 °F se aprovechara esta energia para hacer
intercambio térmico con la gasolina producida en fondo por la torre desbutanizadora.

La mezcla de GLP contenido en el fondo de la desetanizadora es enviada como carga a la
torre despropanizadora a 305 psi y a 265,3°F que entrega por tope un caudal de 230.3 Mpced en
fase gaseosa compuesto en su mayoria por propano y algunas trazas de isobutano. Para lograr

almacenar este propano, esta corriente ingresa a un aeroenfriador que reduce de 144,6°F a 115°F
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lograndolo licuar. Finalmente, este propano es almacenado en tanque a 190 psi y 106°F con una
produccion de 6.049 GPD. EI C4+ obtenido en el fondo de la despropanizadora es enviado como
carga a la torre desbutanizadora que opera a 115 psi y a 242,8° que destila por tope 143.3 Mpced,
compuesto en su mayoria por butano, isobutanos y algunas trazas de isopentanos. Para lograr
almacenar este butano esta corriente se licua reduciendo su temperatura con aeroenfriador de
152,7°F a 108,5°F. En fase liquida este butano es almacenado en tanque a 55,7 psi y 108,5°F con
una produccion de 4.573 GPD. En el fondo de la torre desbutanizadora hay gasolina natural a
242,8°F quien en un intercambiador de calor realiza transferencia térmica con el etano destilado
para decrementar su temperatura a 110,3°F y almacenarse en tanque presurizado a 20 psi con una
produccién de 2170 GPD.

En la Figura 50 se muestra el procesamiento propuesto por los metodos simulados.
Finalmente, para el método 3 se obtiene un caudal de venta de gas que varia entre 7,214 y 7262
Mpced a 782 psi entregados al gasoducto Payoa — GRB, con un poder calorifico entre 1.138 y
1.140 Btu/pc indicandonos que a pesar de que se cumple la condicion RUT para el maximo poder
calorifico, los valores se encuentran muy cercanos por lo que no se puede considerar un escenario

de venta de gas en condiciones de transporte para posibles clientes particulares
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Figura 50.

Tren de destilacion fraccionada, método 3

Propano
Temperature 1144 | F
Pressure 214,0 | psig
Std Ideal Liq Vol Flow 6440 | USGPD
Reid VPat378C 162,2 | psig c2
Specific Gravity 0,4651 4—\
Butano 1
Temperature 1085 | F =  Aeroenfriador-C3 | 1525 | F D_esetamzadnra
Pressure 55,70 | psig psv-C3 | ! 305,0 | psig Q-103
Std Ideal Lig Vol Flow 4638 | USGPD P’“:‘;"_‘éﬁr ﬂ
Reid VP at 37.8 C 41,50 | psig TK-C3 ] Q-104
Specific Gravity 0,5534 1

) 166,9 | F Q-105 4—
Aeroenfriador-C4 C3+
psv-C4 108 n'_ psig T TE VAU rrin
Butano Crg‘*g?——: Q-106 325,0 | psig @
TK-C4 COND-02
a-108 o

-1458 | F
Gasolina Despropanizadora
2696 | F 6920 | pSig | L

Temperature 103 (| F COND-02
Pressure 20,00 | psig 0-109 L- 315,0 | psig psgs

Std Ideal Lig Vol Flow 1509 | USGPD 4 p—
Reid VPat37.8C 0,7068 | psig cs Desbutanizadora m@iﬁc 'é Gasolina
Specific Gravity 0,6079 TK-CS

APl 91,37 2502 | F —

cz
115,0 | psig comp

Nota: Adaptado de simulacion método 3

Para este escenario tenemos un caudal de venta de gas de 7,214 Mpced a 782 psi también
entregado al gasoducto Payoa — GRB, con un poder calorifico de 1.138 BTU/pc. La composicién
molar para cada una de las corrientes resultantes de los métodos evaluados es indicada en la figura
51. El diagrama de proceso completo para esta metodologia 3 para este escenario es mostrado por
la Figura 52 en donde se incluyen los equipos considerados para los intercambios de calor, ciclo

de refrigeracion mecanica con propano y tren de destilacion fraccionada.
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Figura 51.

lar corrientes método 3

7

icibn mo

Compos

Flowsheet Case (Main] - Solver Active

Workbook | +

IMaterial Streams | Compositions | Energy Streams _ Unit Ops _

Acumulador C3-Ref

Comp Comp Comp Comp Comp Comp Comp Comp Mole  Comp Mole  Comp Mole  Comp Mole  Comp Mole  Comp Mole
MName Mole Frac Mole Frac  Meole Frac Mole Frac Mole Frac Mole Frac Mole Frac  Frac (i- Frac (n- Frac (n- Frac (n- Frac (n- Frac (n-
{CO2) (Nitrogen) (Methane) (Ethane) (Propane) (i-Butane) (n-Butane) Pentane) Pentane) Hexang) Heptane) Cctaneg) Decang)
Gas Entrada  0,0194 0,0008 07448 01491 00563 00086 00136 0,0037 0,0030 0,0006 0.0001 0,0000 0,0000
GIN-01 00194 0,0008 07448 01491 00563 00086 00136 0,0037 0,0030 0,0006 0,0001 0,0000 0,0000
GVTAS-04 007192 0,0009 08181 01246 00298 00028 00036 0,0005 0,0003 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
COND-01 00203 0,0002 04083 02613 01779 00351 0059 00182 00152 0,0032 0,0003 0,0001 0,0001
GIN-02 00194 0,0008 07448 01491 00563 00086 00138 0,0037 0,0030 0,0006 0,0001 0,0000 0,0000
GVTAS-05 0,0192 0.0009 08181 0,1246 0,0298 0,0028 00036 0,0005 0,0003 0,0000 0.0000 0.0000 0,0000
Gas Ventas 00192 0,0009 08181 01246 00298 00028 00036 0,0005 0,0003 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
GIN-03 007194 0,0008 07448 01491 00563 00086 00136 0,0037 0,0030 0,0008 0,0001 0,0000 0,0000
C3L-02 00000 0,0000 0,0000 00120 09326 00512 00040 0,0001 0,0001 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C3L-03 00000 0,0000  0,0000 00066 09263 00618 0003 0,0002 0,0001 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C3G-02 00001 0,0000 0,0000 00236 09485 00243 00014 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C3G-01 00000 0.0000 00000 00120 09326 00512 00040 0.0001 0.0001 0,0000 0.0000 0.0000 0.0000
C3L-01 00000 0,0000 0,0000 00120 09326 00512 00040 0,0001 0,0001 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
PSY_ 0.0002 00000 00000 00314 09400 00238 00016 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
ProductBlock PSV Fluid Pkg

lacién método 3

Imu

Adaptado de s

Nota
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Figura 52.

Método 3. Modelamiento final
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4.4.2 Consumo energético método 3
En la Figura 53 se relacionan los consumos energeéticos requerido en la simulacion de

proceso del método 3.

Figura 53.

Requerimiento energético. Método 3

Duty
Descripcion Tipo MBTU/Hr
Tubo aleteado - aire tiro
Enfriador gas forzado 0,499
de entrada Motor Eléctrico 20HP
(KW/Hr) 821,1
Intercambiador
Gas-Gas Carcaza y Tubo 0,418
Intercambiadar
Chiller Carcaza y Tubo 1,431
Tubo aleteado - aire tiro
Condensadar
forzado 0,148
Propano de —
. Motor Eléctrico 20HP
produccion
(KW/Hr) 821,1
Tubo aleteado - aire tiro
Condensador
forzado 4,933
Propano - —
i Motor Eléctrico 20HP
Refrigerante
{KW/Hr) 821,1
Tubo aleteado - aire tiro
Condensador forzado 0,145
de Butano Motor Eléctrico 20HP
(KW/Hr) 821,1
Regenerador
de Glicol Carcaza y Tubo 0,500
Cabina con seccidn de
Hornos conveccion 2,902
Rehervidor Torre
Desetanizadora Carcaza y Tubo 0,781
Rehervidor Torre
despropanizadora Carcaza y Tubo 1,398
Rehervidor Torre
desbutanizadora Carcaza y Tubo 0,224

Compresores Compresores
refrigerantes  reciprocantés dos etapas 5,574
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4.4.3 Inspeccion de integridad mecénica de los activos

Con el fin de evidenciar una linea base de integridad mecéanica a los equipos que se
mantienen y hacen parte de la propuesta de procesamiento de cada método analizado, se presenta
el reporte de valoracion mostrado en la figura 54 en donde se registra el cumplimiento de los
equipos en cuanto a espesores minimos de operacion, velocidad de corrosion detectada y vida
remanente. Con este reporte se pretende generar una valoracion de seguridad de procesos con el
cual se garantiza la seguridad del personal operador y mantenedor de la planta; adicional esta
informacidn de integridad valida la proyeccion operativa emitida en la evaluacion econémica a 5

anos.
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Figura 54.

das en la planta de gas

IPOS INspecciona

Reporte valoracién de integridad de equ

ESPESOR MINIMO
REQUERIDO EN ESPESOR MINIMO
ESPESOR MINIMO ESPESOR MINIMO CILINDRO PARA REQUERIDO EN CAP
ESPESOR NOMINAL ESPESORNOMINAL | DETECTADO CILINDRO | DETECTADO CABEZAL | PRESION DE DISENO PARA PRESION DE | VELOCIDAD DE VIDA Cumple E MIN
PRESION PRESION | CUERPO (en mili CABEZAL (en mili {en mili de (en mili de len milisemasde | DISENO [en milisemas | CORROSION | REMANENTE | PARA PRESION
RECIPIENTE DISENO | OPERACION de pulgada) de pulgada) pulgada) pulgada) pulgada) de pulgada) (pulg/afios) (afios) DISENO
1 |Torre Absorvedora 1.000 440 1625 1,625 1,605 1,755 1,598 1397 0,00040 175 CUMPLE
2 |Torre Fraccionad 195 140 DAGETS" SUP 056257 0,438 455" SUP 031707 0,447" SUP 0,455" INF D376' SUP DASS" 0,335"SUP0,380" INF | 0,00575 151 CUMPLE
orre Fraccionadora TRAO500" INE ; TRAN 0,4430" INF v " TRANS 0,436" INF ' ' ’ '
3 |Torre Des Etanizadora 375 275 0,625 0,625 0,586 0,610 0,573 0546 0,00078 167 CUMPLE
4 |Torre Despropanizadora 350 241 0563 0,563 0,551 0624 0,547 0,487 0,00023 174 CUMPLE
0,3125" ani 3-70,375"
5 |Torre Deshutanizadora 150 120 ] .. 0,313 0,208 0,350 0,170 0152 0,00208 18,2 CUMPLE
ani20,4375" ani 1
6 |Scruber Auxiliar Torre Absorvedora 1.000 750 0,750 0,740 0,738 0,602 0,735 0,683 0,00023 152 CUMPLE
7 |Depurador de Propano 250 18 0,438 0,500 0,357 0,452 0,332 0,296 0,00161 155 CUMPLE
& |Separador de glicol 1.000 720 1,250 1,250 1,245 N/A 1,243 1338 0,00011 136 CUMPLE
9 |Intercambiador Rich Oil Lean 1.000 180 0,500 1,688 0,366 1688 0,314 1398 0,00268 194 CUMPLE
10|Intercambiador Rich Oil Lean 195 180 0,365 1,688 0,188 N/A 0,112 0,668 0,00354 215 CUMPLE
11|Intercambiador Rich Oil Lean Oil-C 195 180 0,365 1,688 0170 N/A 0,112 0.668 0,00380 1438 CUMPLE
12|Economizer 250 60 0,438 0,563 0,369 N/A 0,348 0,304 0,00137 146 CUMPLE
13|Flash Tank 425 180 0,750 0,563 0,614 0,593 0,560 0,436 0,00272 185 CUMPLE

Adaptado de reporte de integridad equipos planta 2020. Departamento de proyectos

Nota
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5. Evaluacion técnico-econdémica de los modelos de procesamiento para recobro de C3+

En este capitulo se realiza el estudio correspondiente a la evaluacién técnica y de
rentabilidad econdmica, generados por los métodos de produccion de C3+ analizados. Como se
identifico, se logro determinar para los métodos volimenes de produccion de LGN, GLP (aplica
solo al método 3) y en las corrientes de gas ventas su poder calorifico. Se definieron los equipos
requeridos, como valvulas de expansion, intercambiadores de calor, aeroenfriadores, torres de

destilacion y separadores entre otros, detallando su requerimiento energético.

5.1 Analisis De Los Resultados De La Simulacion De Proceso De Los Métodos Propuestos
Se presentan tres métodos de procesamiento de gas que fueron modelados y simulados a
nivel de operacion en estado estacionario empleando el programa Hysys v11, con él se logré
establecer el balance volumétrico, condiciones de proceso, condiciones fisicas de las corrientes y
los niveles de recobro c3+ para cada método presentado. En la figura 56 se detallan los niveles de
produccién recobrados y algunas caracteristicas fiscas importantes obtenidas para los métodos

analizados.

5.2 Evaluacion Técnica

Con el objetivo de realizar la evaluacion técnica de los tres métodos de procesamiento
simulados, se establecié una metodologia de toma de decisiones de opciones (Roa Duarte, 2018,
pag. 102) que consiste en la implementacion de una matriz en donde se detallan los aspectos

técnicos mas relevantes que caracterizan los métodos propuestos, en ella se establecen cinco
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criterios técnicos ponderados de acuerdo con su relevancia y se analiza la importancia de cada
criterio en cada uno de los métodos. Finalmente se asigna una calificacion apreciativa para cada

aspecto evaluado en un rango de valor de 0 a 10 puntos.

Figura 55.

Matriz de seleccion de impacto por criterios técnicos

. Método1l Método2 Método3
CRITERIO TECNICO Valor

Puntos Puntos Puntos

Nivel de produccién
de productos blancos 10 2 3 9
Requerimiento
energético y consumo
de gas combustible 10 5 5 3
Flexibilidad y
simplicidad de la
operacién 10 5 5 4
Facilidad de
comercializacién
(venta) 10 2 2 7
Cumplimiento de
regulacién ambiental 10 9 9 9

TOTAL 50 23 24 32

Con los resultados generados en la matriz de toma de decisiones, se seleccionan lo métodos
2y 3 como las alternativas de procesamiento C3+ con mayor factibilidad técnica de adecuacion,
instalacion y operacion junto al esquema actual de procesamiento. Estos dos escenarios se
evaluaron desde el punto de vista econdémico para identificar su rentabilidad de acuerdo con
diferentes parametros como la inversion requerida, tasa y tiempo de retorno entre otros, teniendo

en cuenta mercados de comercializacion del gas, GLP y crudo.
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Figura 56.

Niveles de produccion recobrados y caracteristicas fisicas de las corrientes de gas

Gasolina - Requerimiento Energético Consumo
Gas de Entrada| Gas de Ventas | Poder Calorifico | Energia | Propano | Butano |Condensados|Potencia Eléctrica | Potencia Térmica | Gas Combustible
[scfd) (scfd) (BTU/scf) | (MBTU) | (UsGPD) | (USGPD) | (USGPD) (KW/Hr) (MBTU/Hr) [scfd)
Caso Base. Planta de gas.
. 8.786.402 6.811.963 1.077 7.333 9.579 7.125 2.215 4105 17,54 583.135
Produccian Actual.
Método 3. Aero enfriador,
intercambiador de calor (HT
) ) 8.786.402 7.214,000 1.138 8.210 6.352 4573 2.170 3.284 10,48 425,659
gas y HT-chiller) y ciclo de
refrigeracion mecanica,
Método 2, Aero enfriador,
intercambiador de calor (HT
) . 8.786.402 8.703.000 1.238 10.774 0 0 851 821 085 54314
Gas y HT-Chiller) Y valvula de
expansion,
Método 1. Aero enfriador,
intercambiador de calor (HT-| 8,786,402 8.727.000 1.242 10.839 0 0 688 821 083 54.139

Gas) Y valvula De expansion.
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5.3 Evaluacion Econdmica De Los Métodos Simulados

Definida la viabilidad técnica de los métodos seleccionados, se realizd un analisis de
rentabilidad econdémica el cual brindd las bases para la toma de decision entre los escenarios. Las
premisas que sustentaron este estudio estaban basadas en la implementacion de métodos de
procesamiento que pudieran ser adecuados e instalados aplicando reingenieria a la infraestructura
y equipos existentes sin tener que realizar inversiones en nuevos equipos. Sin embargo, para la
implementacion de los procesamientos se deben realizar adecuaciones locativas, compra de
valvulas de corte, facilidades de produccién y construccion de nuevas lineas de conexién que
permitan la puesta en operacion de los equipos de proceso definidos. Todos los anteriores

requerimientos fueron determinados en el presupuesto mostrados en la figura 57.

Figura 57.

Presupuesto de ejecucion en dolares americanos

METODOS

Materiales. equipos v obras Método 2 Método 3

Cantidad Valor Unit. Wr. Total Vr. Total
Ingenieria del provecto [Ing's
bésica, conceptual v detalle.
Incluve dizefio de ruevas lineas Glabal 194,590 226,332
de conexidn a proceso v disefio
de la estacidn de despacho].
Walvula de Expans=idon Joule
Thornzon
Fisber T easzw- & Tm. Moise
Reduction 85 DB. Tarmafio B" A58

1 22395 22395 u]

Walvulas de control  nivel de
liquido= Fisher T Tipo D, 2 18,055 36109 u]
Tamafio 2" A54 GO0 kwF =

Tuberia. accesorios v  obra
rmecanica de =soldadura u
conexionado. Lineas de
recirculacion de gas del Sep. Gas
de entrada a intercambiador HT
Gas. Gas a VRU. Gas a WRU-O1

Global 957.5715 267.515

Construccidn de cargadero de
condenszados, |lineas de llenado
para disponibilidad de 2 carro Glabal 535,951 244,845
tamques, computador de  Fujo,
walvulazs back pressure e

Instrurnentacidn . Chiller, Walwala
de szeguridad 4=600 p=i. control
de nivel, Pl ¥2" caratula 6" Rango  Glgbal 172765 u]
de 0-100 p=i, TI ¥2" caratula B"
Fango -40°F a 32°F, wélvulas v

Prusbasz SAT o entrega del
provecto 136.BES 302277
TOTAL USD 2.059.023 USD 1.630.969
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Las inversiones asociadas a la implementacion fueron determinadas a nivel presupuestal a
partir del detalle de los costos directos e indirectos derivados de la elaboracion de un estimado de
costos (clase 1V) de las facilidades de produccidn requeridas. Se utilizaron premisas econémicas
referentes de la industria oil & gas para la formulacién de las inversiones y costos con vigencia
2020 detalladas en la figura 58, con el fin de realizar la evaluacion econdémica lo més aterrizada

posible al panorama actual de operacion.

Figura 58.

Premisas econémicas referentes en la evaluaciéon econdmica

PREMISAS FINANCIERAS VALOR
Aflo Base 2020
Horizonte Econémico 5 afios
TRM (1) 3623
Tasa de descuento (2) 30%
Precio Brent (2) 42,7
Precio Regulado GLP Barranca (USDSgal) (3) 0,92
Precio Gas Natural (USDS/MBTU) (3) 3,62
Método de depreciacidon Linea Recta
IPCl1) 2,91%
Porcentaje de Regalias (4) 20%

Nota: (1) Adaptado de: Banco de la Republica. (sf). Resultados de la encuesta mensual de
expectativas economicas. Obtenido de https://www.banrep.gov.co/es/estadisticas/encuesta-
mensual-expectativas-analistas-economicos.

(2) Bases Financieras PetroSantander (Colombia). Vigencia 2020.

(3) Adaptado de Unidad de Planeacion Minero-Energética. (Noviembre 2019). Proyeccion de
precios de los energeéticos para generacion eléctrica Enero 2019 — Diciembre 2039. Obtenido de:
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https://www1.upme.gov.co/Hidrocarburos/publicaciones/Proyeccion_Precios_2019 2039/Proyec
cion_Precios_2019_2039.pdf
(4) Articulo 16 Ley 1530 de 2012.

5.3.1 Metodologia aplicada

La evaluacidon econémica se realizé aplicando la metodologia de flujo de caja descontado,
seleccionando el escenario mas conservador para referenciarlo en los costos e inversiones, a fin de
que el retorno sea el mas realista y optimizado sobre las inversiones iniciales en que pueda incurrir
el proyecto. Se establecieron premisas financieras e indicadores de rendimiento formulados
generalmente en las evaluaciones econdémicas y financieras de nuevas propuestas de inversion, con
lineamientos propios de la empresa PetroSantander como valor actual neto (VAN) y tasa interna
de retorno (TIR).

En la Figura 59 se muestran algunos resultados obtenidos en la evaluacion econdémica de
los dos métodos de procesamiento seleccionados, para efectos del flujo de caja generado se
proyectaron las ganancias netas obtenidas para cada caso de acuerdo a la comercializacién y venta
de la totalidad de los productos producidos a lo largo de los 5 afios de vida util, teniendo en cuenta
una declinacion en la produccion del 18% anual, suministrada por la declaracién de gas presentada
por el departamento de ingenieria al Ministerio de Minas y Energia (MME), con estos valores
volumeétricos a futuro de gas de entrada en la planta, se realizd la simulacion de los métodos con
los cuales se estimaron los niveles de produccion. La figura 60 nos muestra la declaracion de gas

2020 presentada al MME.
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Figura 59

Parametros e indicadores aplicados en la evaluacion econémica

PARAMETROS E INDICADORES METODO 2 METODO 3
Costo Total de la inversidn USDS 2.253.955 1.857.642
Vida Util del proyecto 3 5
Depreciacidn Linea Recta Linea Recta
Tasa de descuento 30% 30%
Valor Presente Neto-VPN 6.745.093 6.822.482
Tasa Interna de Retorno - TIR 210% 255%
Tiempo de Periodo de Pago - TPP (dias) 154 129

Con base en la limitante operacional por baja carga, ineficiencia energética y multiples
inconvenientes operacionales a los que se encuentra afrontado el procesamiento actual, los dos
métodos seleccionados permiten una viabilidad técnica y econdmica como nuevas metodologias

de procesamiento que pueden ser implementadas en este tipo de procesamientos.

Figura 60.

Declaracion de gas 2020 MME

DECLARACION DE GAS 2020 MME
DIAS 31 31 31 31 31
LAS MONAS dic-21  Afo21 dic-22  Afio22 dic-23 ANO23 dic-24  ANO 24 dic-25  ANO 25
PAYOA BASICA 6.056 8.718 5.213 7.172 4.487 6.218 3.862 5.391 3.324 4.675
SALINAS BASICA 1.687 1.499 1.332 1.184 1.052
CORAZON BASICA h 13 12 11 10 10
CORAZON WEST BASICA 406 357 315 277 244
PAYOA BASICA + WO+ DRILLING 6.924 5.959 5.129 4.415 3.800
SALINAS BASICA + WO+ DRILLING 1.876 1.668 1.482 1.317 1.170
CORAZON +WQ 13 12 11 10 10
CORAZON WEST + WO 511 450 296 249 307
CORAZON 9 10 10 9 E] 8
PAYOA WEST 1 1 1 1 1
TOTAL PRODUCCION BASICA (KPC) 8.173 7.092 5.155 5.343 4.639

Nota: Adaptado de departamento de produccion, campo Payoa
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5.3.2 Proyeccion financiera de los métodos evaluados

La optimizacion energética, las bajas inversiones y las ganancias calculadas en los
estimados econdmicos nos evidenciaron que los métodos seleccionados logran el potencial
requerido para ser implementados como alternativa de procesamiento, aun teniendo en cuenta que
la tasa de descuento requerida por los inversionistas esté sujeta como lineamiento financiero en un
30%. En las figuras 61, 62 y 63 se muestran los analisis detallados resultante de las evaluaciones

realizadas al método de recobro N°2

Figura 61.
Evaluacién financiera detallada método 2

FROYECTO DE Recobro de condensado estabilizado Método 2.

INYERSION
WIDA& UTIL 1 Afios
INVERSION EN ACTIVOS FIJOS 3 165023 USD$, ver presupuesta de implementacidn
¥ MOMTAJE T de los métodos de recobra.
GASTOS FlJOS 342 gastos opel no considerados
TOTAL DE LA INVERSION 2.053.365
WALOR A DEFRECIAR 1522001
WALOR AMUAL A DEFRECIAR 305.600
WALOR FINAL EM LIEROS AL 3022
FiMAL DEL FROYECTO ’
WALOR DEVEMTA DE ACTIWOS L0G2.044 Walor estimado al vender los equipos al final
FLIOS e del progecto
CARITAL DE TRABAJD [Son
los recursos requeridos para 5 Se proyecta que la estructura organizacional
poder operar] SE WA A * actual puede operar los dos escenarios
REESTABLECER COM LA
GASTOS DE INGERMIERLS DEL
PROYECTO 134,590
AMORTIZACION ANUAL B8.4T7
GASTOS DE INGEMIERIS )
TASA DE IMFPUESTOS N jit
YEMTAS EM TERMIMOS
REALES [Se asume una Rk
declinacidn de la produccidn del
INFLACION ESPERADS e Banco de la Republica [Articulo 2do Ley 31

de 1932]

REGALIAS 20 Articulo 15 de la ley 1530 de 2012
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Figura 62.

Analisis de Ingresos. Método 2

INGRESO POR VENTA DE ACTIVOS 1.062.044
WALOR EN LIBROS 531.022
UTILIDAD EN VENTA DE ACTIVOS 531.022
IMPUESTOS 175.237
INGRESO TOTAL POR VENTA DE

ACTIVO3S 886.807

ANALISIS DE INGRESOS. INVERSION 100%. Sin prestamos o

Ingreso neto por

financiamiento externo

Utilidad antes de

ANO  yenta de gasy Costos Fijos con  Costos Fijos con impuestos e
condensados Inflacién depreciacidn intereses Depreciacion
2020
2021 8.545.474 1062044 58.377 7425053 305.600
2022 6.408.739 1.092.950 58.377 5.257.413 305.600
2023 5.140.827 1124754 58.377 3.957.696 305.600
2024 4.041.487 1.157.485 58.377 2825625 305.600
2025 3.087.915 1191167 58.377 1338371 305.600
Inversion Neta en
Se mantienen los gastos operativos y Inversion gastos de Perdida en
se ajustan con la inflacidn acumulada en funcionamiento Recuperacion recuperacion de
gastos operativos operativos gastos operativos gastos operativos Impuestos
2020 342 342
2021 352 10
2022 362 10
2023 373 11
2024 384 11
2025 3585 11 115 279 92
Figura 63.
Flujo de caja. Método 2
Utilidad antes de UAII*(i-t) Inversién en
ANO impuestos e t=Tasade Depreciacién + Utilidad Neta Gastos Recuperacién
intereses (UAII) impuestos Amortizacién  Inversion en AF  venta del activo operativos Neta G.O.
2020 -2.253.613 -342
2021 7.425.053 4.974.786 363.977 -10
2022 5.257.413 3.522.466 363.977 -10
2023 3.957.696 2.651.656 363.977 -11
2024 2.825.625 1.893.169 363.977 -11
2025 1.838.371 1.231.708 363.977 886.807 -11 92
Tasa de
descuento. 30% La tasa de descuento genera beneficios
Petrosantander
TIR 210% Financiacién 100%
VPN 6.745.099
Ingresos netos .
ler afio 5.338.753 14.627 UsD Sdia
Inversion Total 2.253.955
Periodo de Pago 154 Dias de Pago del proyecto

|96

Recuperacion
neta de gastos
operativos

208

Flujo de Caja
Proyectado
-2.253.955
5.338.753
3.886.433
3.015.623
2.257.135
1.595.674
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En las figuras 64, 65y 66 se muestran los analisis detallados resultante de las evaluaciones

realizadas al método de recobro N°3

Figura 64.

Evaluacioén financiera detallada método 3

PROYECTO DE Recobro de propano, butano y gasolina
INYERSION estabilizada. Método 3.
WIOA UTIL 5 Afos
INYERSION ER ACTIVOS FLIOS LE30.969 LSO, wer presupuesto de
Y MOMTAJE e implementacidn de los métodaos de

[Incluyen gastos opex)

GASTOS FlIOS [Remplazo de i .
los cartuchas de los fitros) et ¥l Wer progeccicn de gastos y cotos ciclo
de vida

TOTAL DE LA INYVERSIEN 163131

waLOR & DEFRECIAR 1.210.342

WaALOR arUAL & DEFPRECIAR 242068

WaLORFIRAL EM LIEROS AL 420527

FIiMaL DEL FROYECTO )

WaLOR DE vEMTA DE ACTIVOS ‘Walor estimado al vender los equipos al
41264

FlLIOS final del proyecta

CAPITAL DE TRABAJD [Son

los recursos requeridos para Se  progecta que  la estructura

poder operar] SE WA A organizacional actual puede operar los

REESTAELECER CORN LA dos escenarios

IMFLACICIN Bus

GASTOS DE INGEMIERLA DEL

FROYECTO 26332

AMORTIZACION AMUAL £7.400

GASTOS DE INGEMIEFRLA :

Ta5A DE IMPUESTOS e

VEMTAS EM TERMIMOS

REALES [Se asume una

declinacidn de la produccidn del 13

INFLACION ESPERADA [Con Banco de la Republica [Articulo 2do

baze enlas cifras reales i Ley 31de 1992

REGALIAS 20 Articulo 15 de la ley 1530 de 2012
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Figura 65.

Analisis de Ingresos. Método 3

INGRESO POR VENTA DE ACTIVOS 841.254
VALOR EN LIBROS 420.627
UTILIDAD EN VENTA DE ACTIVOS 420.627
IMPUESTOS 138.807
INGRESO TOTAL POR VENTA DE

ACTIVOS 702.447

ANALISIS DE INGRESOS. INVERSION 100%. Sin prestamos o financiamiento externo

ARO Ingreso por venta CostosFijoscon  Costos Fijos con impuestos e
de gas y C3+ Inflacion depreciacion intereses Depreciacian

2020

2021 8.301.249 341254 67.900 7.392.095 242068
2022 6.034.107 865.734 67900 5100473 242 068
2023 4.684.447 890927 67.900 37358620 242 068
2024 3.512.554 916.853 67.900 2527802 242 058
2025 3.029.673 943533 67900 2018240 242 068

. Inversian Meta en
52 mantienen los pgastos

) ) Inversidn gastos de Perdida en Recuperacion
operativos y se ajustan con la . R .. ..
inflacian acumulada en funcionamiento Recuperacion recuperacidn de neta de gastos
gastos operativos operativos gastos operativos gastos operativos Impuestos operativos
2020 342 342
2021 352 10
2022 362 10
2023 373 11
2024 384 11
2025 395 11 115 279 92 208
Figura 66.
Flujo de caja. Método 3
Utilidad antes de UAII*(i-t) Inversién en
ARNO impuestos e t =Tasa de Depreciacién + Utilidad Neta Gastos Recuperacion Flujo de Caja
intereses (UAII) impuestos Amortizacién Inversién en AF  venta del activo operativos Neta G.O. Proyectado
2020 - 1.857.300 - 342 - 1.857.642
2021 7.392.095 4.952.704 309.968 - 10 5.262.662
2022 5.100.473 3.417.317 309.968 - 10 3.727.275
2023 3.725.620 2.496.165 309.968 - 11 2.806.123
2024 2.527.802 1.693.627 309.968 - 11 2.003.584
2025 2.018.240 1.352.221 309.968 702.447 - 11 92 1.662.177
Tasa de
descuento. 30% La tasa de descuento genera beneficios
Petrosantander
TIR 255% Financiacién 100%
VPN 6.822.482
Ingresos netos 5.262.662 14.418 USD $dia
ler afio
Inversion Total 1.857.642

Periodo de Pago 129 Dias de Pago del proyecto
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5.3.3 Proyeccion de ingresos

Al evidenciar los pardmetros mostrados por la figura 63 y 66 analizamos que cualquiera de
los dos métodos de procesamiento de C3+ puede generar ingresos y ganancias considerables para
inversionistas, obteniendo altas rentabilidades evidenciados en la TIR, VPN y los periodos de pago
gue no superan los 5 meses para el caso del método 2, teniendo en cuenta que la proyeccion de la
vida Util de los escenarios financieros se establecio en 5 afios debido al declinacion subita de la
produccién. Aungue el mayor VPN fue logrado por el método 3 y aventaja en casi un mes el
periodo de pago generado por el método 2, la decision de la implementacién no dependera
exclusivamente de los rendimientos financieros, debera tenerse en cuenta diversos factores como
la complejidad de la operacion, declinacion de la produccién y precios de comercializacién de gas,
crudo y GLP. En la figura 67 se muestran los ingresos netos generados para cada uno de los
métodos, teniendo en cuenta la produccion obtenida de acuerdo con la proyeccion de gas, costos
y gastos de produccion propios de cada metodologia.

En el capitulo 5 se establecerd una metodologia guia que permitira a este tipo de plantas de
procesamiento por aceite absorbente y ciclos de refrigeracion mecéanica, seleccionar cual método
es mas apropiado de acuerdo con diferentes pardmetros econdmicos, técnicos y de pronésticos de

produccion.
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Figura 67.
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5.4 Metodologia Guia Para Seleccion De Alternativas De Procesamiento

Con la finalidad de establecer una metodologia guia para plantas de procesamiento de gas
que mantengan el aceite liviano como medio absorbente y que estén enfrentado inconvenientes
operativos por baja carga o altas ineficiencias energéticas, se establecieron algunos criterios y
lineamientos que pueden facilitar la identificacion de alternativas, si se desea ajustar la tecnologia
de recobro teniendo en cuenta premisas de baja inversion y reingenieria a los equipos y procesos
existentes. Cada operacion es particular y tendrd que ser evaluada de acuerdo con sus
requerimientos técnicos y financieros permitiéndoles establecer que la mayor conveniencia en
facilidades operativas, inversiones, requerimientos energéticos, rendimientos financieros y
periodos de pago. Finalmente, el proposito es continuar siendo rentables, bajo el marco de
operaciones limpias y con altos niveles de seguridad en sus procesos.

El primer paso es analizar detalladamente los pronédsticos de produccién que se tengan y
asi poder proyectar la declinacion del gas que cargara la planta, con esta informacion se determinan
los limites operativos de los equipos mayores, elementos estaticos y dinamicos del proceso con el
fin de analizar si permanecen dentro de las curvas de funcionamiento Optimas y seguras,
establecidos en los pardmetros de disefio. Si se identifica que existen equipos que no pueden
continuar operando bajo las expectativas de produccién, se debe iniciar con un estudio de
ingenieria que establezca modelos y métodos operativos que puedan ser adaptados y/o
configurados con los equipos actuales.

Después de haber considerado una reingenieria a los procesos y analizado diferentes
configuraciones y tecnologias de recobro, se deben configurar nuevos escenarios de recobro C3+
que deberan ser simulados numéricamente a fin de modelar a nivel estatico las condiciones y el

comportamiento operacional para los equipos seleccionados en cada método propuesto.
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Finalmente, con los resultados obtenidos en las simulaciones de proceso se podran
identificar parametros de recobro, niveles de produccion, complejidad de las operaciones, equipos
utilizados, pardmetros de operacion, consumos energéticos, caracteristicas fisicas y quimicas de
los productos producidos. En las figuras 68 y 69 se establece un diagrama de flujo que permite
estructuradamente seguir los pasos requeridos cuando las plantas de procesamiento requieran
evaluar métodos alternativos de recobro C3+ aplicando metodologias de reingenieria a las

facilidades y equipos existentes.

Figura 68.

Diagrama de flujo de metodologia para seleccion de nuevas alternativas. (primera parte)

Inicio

Estan presentes multiples
condiciones operativas sub
estandar y/o problemas en

equipos y procesos derivados de
por baja carga de gas de entrada

No requiere ajustar el
procesamiento actual

Los prondsticos de produccidn indican que la
declinacion de la carga de gas de entrada
condicionan la viabilidad operacional?

Realizar andlisis de reingenieria que permita establecer
nuevas metodologias y escenarios de recobro C3+,
alineados con premisas de bajo CAPEX, utilizando al {
maximo la capacidad instalada y que satisfaga los
requerimientos contractuales y de comercializacion

L]

Realizar simulaciones de proceso
apoyados con software CAD a los X1
métodos propuestos, teniendo en
cuenta las declinaciones de
produccién
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Figura 609.

Diagrama de flujo de metodologia para seleccion de nuevas alternativas. (segunda parte)

Establecer criterios de seleccion técnica de acuerdo
a requerimientos relevantes. Niveles de recobro,
compromisos contractuales, condiciones de venta,
especificaciones de producto final, caracterizacion
de la produccion, complejidad operacional, etc.

Algunos de los nuevos
meétodos de recobro C3+y la

NC

IraXxi

reingenieria propuesta
cumplen con los criterios
técnicos especificados?

Establecer parametros y lineamientos
financieros para la formulacién, desarrollo e

caja, Inversiones, gastos, vida Util, periodos
de pago, tasas de descuento, etc.

implementacion de los métodos. Flujo de  |————

Algunos de los nuevos métodos de
recobro C3+ y la reingenieria
propuesta cumplen con los
parametros y lineamientos
financieros?

Presentar proyectos
a partes interesadas

Realizar
reevaluacion
financiera

1103
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5.4.1 Identificacion de inconvenientes operativos por baja carga

Se considera esta fase como una de las mas importantes, es necesario recopilar de la
operacion de la planta, la mayor cantidad de informacion operativa técnica, incluir bitacoras,
sébanas de produccidn, planos de construccion, bases de disefio del proceso, catalogos de fabrica
de equipos, planos y diagramas de proceso. Con toda la informacion establecida, se debe iniciar
un andlisis de los inconvenientes, condiciones operativas no deseadas e ineficiencias energéticas
que estén presentes a fin de que se puedan identificar los planes correctivos a ser implementados
y que no involucren cambios radicales en disefio e inversiones significativas. Si por el contrario el
grupo de ingenieria detecta que la operacion y los equipos se encuentran en un alto nivel de
ineficiencia o que puedan representar un peligro para la operacion y los equipos, debe ser
considerado un estudio de reingenieria que permita la seleccion de alternativas bajo lineamiento

técnicos y econdmicos que requiera cada planta en particular.

5.4.2 Pronosticos de produccion y viabilidad operacional

Al identificarse la necesidad de generar una reingenieria al procesamiento, es relevante que
los departamentos de yacimientos entreguen el mejor pronéstico que se tenga del campo de
produccidn, con ellos se estableceran premisas para el disefio de nuevas alternativas de produccion
C3+. Con estas proyecciones del gas que cargaran los procesos a futuro, se lograra hacer una mejor
seleccién de tecnologias de recobro y se identificaran equipos y procesos que podran continuar

operando.
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5.4.3 Propuestas de nuevas metodologias y simulacion numérica

Con los lineamientos técnicos y pronosticos de produccion identificados como bases de
disefio, se establecen propuestas de nuevas metodologias de procesamiento C3+. En cada caso
deben estar definidos los volumenes de procesamiento, equipos y procesos que los componen,
requerimientos energéticos, equipos auxiliares y sistemas de almacenamiento. Cada método debe
indicar los niveles de recobro generados, volumenes de gas residual y sus caracteristicas
fisicoquimicas a fin de poder contrastarlos contra normatividades o requerimientos contractuales
establecidos.

Se recomienda que para cada método sean proyectados diferentes escenarios de acuerdo
con los datos de produccion del gas que cargarad los procesos y su evolucion al presentarse la
declinacion proyectada en los prondsticos de produccién. La simulacion debe realizarse con datos
operativos recientes, que sean confiables y precisos. Se deben generar caracterizaciones fisicas de
las corrientes que van a ingresar como entrada de informacion al simulador, para las corrientes de
gas se recomiendan realizar cromatografias extendidas C12* e identificar datos operativos como
presiones, temperaturas, caudales masicos y volumétricos.

Para los liquidos, deben realizarse anélisis de laboratorio que permitan identificar
caracteristicas fisico quimicas de los productos producidos en la planta a fin de poder contrastarlos
con los resultados entregados por el simulador de procesos y determinar si es requerido ajustar los
disefios debido a desviaciones en especificaciones de calidad, contractuales o por requerimientos

técnico-econémicos.
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5.4.4 Evaluaciones técnico-econdmicas de los métodos seleccionados

Finalmente, se recomienda realizar una evaluacion técnico-econémica para cada uno de los
métodos generados como alternativa de procesamiento C3*, estableciendo las proyecciones de
flujo de caja que se generen a lo largo del ciclo evaluado, igual que las inversiones y gastos
requeridos en la implementacion y desarrollo. En este ciclo se decidira de acuerdo con la tasa de
oportunidad establecida si es viable financieramente y generara rendimientos que puedan asegurar

la implementacion, operacion y continuidad de los métodos evaluados.
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6. Conclusiones

Se evaluaron tres nuevos méetodos de procesamiento C3+, logrando simular escenarios que
pueden ser implementados y operados con cargas de gas de entrada inferiores al 23% del disefio
de la planta caso estudio. Los métodos considerados logran utilizar gran parte de los equipos y
procesos, en el método 1 como equipo adicional, solo se consider6 una nueva valvula de expansion
de gas, para los dos métodos siguientes su desarrollo fue con base en la capacidad y equipos
instalados actualmente.

Para los dos primeros métodos, se obtienen niveles de produccién de condesados de 21
BPD y una corriente de gas ventas superior a los 8.600 Kpced. El valor agregado de estos métodos
es el alto valor energético de la corriente de gas ventas y las propiedades fisicas del condensado
estabilizado, considerado como apto en el sistema de mezcla de crudo ventas.

Los métodos 1y 2 deben ser analizados como casos particulares por cada operacion. Estan
estructurados bajo simplicidad operativa, con recobro de condensados, pero sin produccion de
GLP. El gas de ventas contiene un poder calorifico superior promedio a los 1.252 BTU/pc
incumpliendo condiciones RUT.

El método 3 propone la eliminacion de aceite como medio absorbente, mantiene el ciclo
de refrigeracién mecanica con propano, logrando un mejor recobro de productos blancos, con
niveles de produccion de C3+ de 312 BPD y gas de venta que cumple condiciones RUT.

Los métodos de procesamiento nimero 2y 3 son los que presentaron mejor puntacion final,

obteniendo mejores niveles de produccion y facilidad en la comercializacion de estos.
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Los métodos 2 y 3 son rentables financieramente. Las inversiones se pagarian en periodos
inferiores a 5 meses para una vida til de 5 afios, en ambos casos la TIR es ampliamente superior
a la tasa de oportunidad y muestran un VPN del orden de MUSD $6.7, libres de pago de impuestos
y regalias.

Por sus niveles de recobro de produccion, gas de ventas en condiciones RUT, mejor
eficiencia financiera y mayor VPN, el método numero 3 fue el que presentd mejor

comportamiento.
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7. Recomendaciones

Realizar seguimiento a los precios de comercializacion del GLP a fin de compararlos en
términos de ingresos de USD/MMBTU contra el precio de comercializacion del gas de ventas,
para establecer el procesamiento requerido y viabilizar el recobro de C3+ o la produccién de
condensados estabilizados.

Establecer las ventanas operativas para cada equipo rotativo y estacionario, que permitan
identificar los rangos de operacion éptimos, normales y criticos. Esto permite tomar decisiones
mas acertadas frente a situaciones de baja carga o a declinaciones aceleradas de produccion.

Caracterizar con el apoyo de laboratorios certificados las corrientes liquidas y gaseosas que
cargan las plantas, asi como los productos producidos para lograr hacer seguimiento a la calidad y

llevar una trazabilidad de la riqueza del gas de entrada.
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Apéndice A. Reporte de simulacion del método 2 elaborado por el software Hysys v11

waspentech

PETROSANTANDER COLOMBIA
Bedford, MA
USA

Case Name: CASO 2 hse
Unit Set: NewUser
Date/Time: Mon Oct 26 11:31:08 2020

Fluid Package:

Basis-1

1
B
X
4]

5
151

L7 | Material Stream: Gas Entrada ,
8 Property Package: Peng-Robinson
m CONDITIONS

1" Qverall Vapour Phase

12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

13| Temperature: (F) 130.0 " 130.0

14| Pressure: (psig) 800.0~ 800.0

15| Molar Flow (MSCFD} 8786 8786

16| Mass Flow (Ib/hr) 2.087e+004 2.087e+004

17| Std Ideal Lig Vol Flow (USGPD) 1.709e+005 1.709e+005

18| Molar Enthalpy (Btu/lbmele) -3.702e+004 -3.702e+004

19| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 37.61 37.81

20| Heat Flow (Btu/hr) -3,672e+007 -3,672e+007

21| Lig Vol Flow @Std Cond _ (USGPD) 6.532e+007 * 6.532e+007

= PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase

25| Molecular Weight 2163 21,63

28| Molar Density (lbmole/ft3) 0.1515 0.1516

27| Mass Density (Ib/ft3) 3.277 3.277

28| Act, Volume Flow (USGPD) 1,143e+008 1.143e+006

29| Mass Enthalpy (Btu/lb) 4712 1712

30| Mass Entropy (Btu/lb-F) 1.739 1.739

31| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 12.92 12.92

32| Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.5976 0.5976

133] Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 11

Page 1 of 20

o Case Name:  CASO2hsc
12 - PETROSANTANDER COLOMBIA
|3 | C_y'aspentech Bedford, MA Unit Set: NewlUser
USA
% Date/Time: Mon Oct 26 11:31:09 2020
15 ] Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Gas Entrada (continued) ° !
8 Property Package: Peng-Robinson
= PROPERTIES
11 Overall Vapour Phase
12| LHV Malar Basis (Std) (Btu/SCF) 1144 1144
13| HHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 1252 1252
14| HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.196e+004 2.196e+004
15| CO2 Loading —
16| CO2 Apparent Mole Conc.{lbmole/ft3) - -
17| CO2 Apparent Wt. Conc.  (lbmal/Ib) —_ -
18| LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.007e+004 2.007e+004
19| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1,000
20| Phase Fraction [Mass Basis] 1,000 1,000
21| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 1.000 1,000
22| Mass Exergy (Btu/lb) 188.8 -
23| Partial Pressure of CO2 (psig) 1,109 -
24| Cost Based on Flow {Cost/s) 0,0000 10,0000
25| Act, Gas Flow {ACFM) 108.1 106,1
26| Avg. Lig. Density (Ibmole/ft3) 1.014 1.014
27| Specific Heat (Btu/lbmale-F) 12,92 12,92
28| Std, Gas Flow (MSCFD) 8770 8770
29| Std. Ideal Liq. Mass Density _ (Ib/ft3) 21,92 21,92
30| Act. Lig. Flow (USGPD) — —
31| Z Factor 0.8498 0.8498
32| Watson K 17.88 17.88

133] Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 11

Page 2 of 20
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Material Stream: Gas Entrada (continued)

Property Package

i§ Case Name:  GASO Z.hsc
2 | - PETROSANTANDER COLOMBIA
3 | @U_’aspentECh Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 usa
? Date/Time: Mon Oct 26 11:31:00 2020

5 i . i

|| . . Fluid Package: Basis-1

a Material Stream: Gas Entrada (continued) ,

8 Property Package: Peng-Robinson

9

m PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase

12| Cv (Btu/lbmole-F) 8917 8.917

13| Mass Cv (Btu/Ib-F) 0.4123 0.4123

14| Cv (Ent. Method) (Btu/Ibmole-F) - -

15| Mass Cv (Ent. Method) (Btu/Ib-F) —— -

16| Cp/Cv (Ent. Method) —

17| ReidVPat37.8C (psig) — -

18| TrueVPat37.8C (psig) — -

1] Lig, Vol. Flow - Sum(Std, Cofid$GPD) 6.532e+007 6.532e+007

20| Viscosity Index — —

21

5] COMPOSITION

23

m Overall Phase Vapour Fraction 1,0000
25 | COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
26 (Ibmole/hr) (Ibfhr) FLOW (USGPD) FRACTION

27| COz 18,7167 * 0,0194 * 823,7251 0,0395 * 2870,2240 " 0.0168 *
28| Nitrogen 0,7718 * 0,0008 - 21,6213 - 0.0010 ~ 77,1097 * 0,0005 -
29| Methane 718,5670 " 0,7448 * 11528,0196 - 0,5525 ~ 110732,5625 * 0.6480 -
30| Ethane 143.8485 ~ 0.1491 - 43255546 - 0.2073 ~ 34973.7679 " 0.2047 -
31| Propane 54.3170 " 0.0563 - 2395.2431 - 0.1148 ~ 13595.0653 * 0.0796 -
32| i-Butane 8.2971* 0.0086 * 482.2654 © 0.0231 * 2467.9697 * 0.0144 *
33 Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 4 of 20

Case Name: CASO 2 hsc
= PETROSANTANDER COLOMBIA
@_‘{'aspentech Bedford, MA Unit Set: NewUser
USA
Date/Time: Mon Oct 26 11:31:09 2020
Fluid Package: Basis-1

Peng-Robinson

COMPOSITION

Overall Phase (continued)

Vapour Fraction

1.0000

HEREE —h'la ;lj 5|m ml\llm mlh-lulrul-ﬁ

COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQuID VOLUME
(Ibmoleshr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION
n-Butane 13,1210 * 0.0136 * 7628523 * 003865 * 3760.5872 * 0.0220 *
i-Pentane 3.5687 * 0.0037 * 257.5587 * 00123 * 1188.0752 * 0.0070 *
n-Pentane 28943 0.0030 " 2088314 * 0.0100 * 953.6869 * 0.0056 *
n-Hexane 05789 " 10.0006 - 49.8861 * 0.0024 * 216.4959 * 0.0013 *
1¢| n-Heptane 0,0965 * 10,0001 * 96677 * 0,0005 * 40,4805 * 0.0002 *
20| n-Decane 0,0096 * 0,0000 * 1,3727 ° 0,0001 * 5,3879 * 0,0000 *
21| Total 9647882 1.0000 20866.3980 1.0000 170881.4126 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1,000
24| COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQuID VOLUME
25 (lomole’hr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION
26| CO2 18,7167 0.0194 8237251 00395 2870.2240 0.0168
27| Nitrogen 07718 10,0008 21,6213 0.0010 77,1097 0,0005
28| Methane 7185670 0,7448 11528,0196 0,5625 110732,5625 0,6480
2¢| Ethane 143,8485 0,1491 43255546 02073 34973,7679 0,2047
30| Propane 543170 0.0563 2395.2431 0.1148 13595.0853 0.0796
31| iButane 82971 0.0086 4822654 00231 2467.9697 0.0144
32| n-Butane 13.1210 0.0136 7628523 0.0365 3760.5872 0.0220
132] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 5 of 20
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|1 Case Name: CASO 2.hsc
12 | e PETROSANTANDER COLOMBIA
13| @{’aspentECh Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 usa
T Date/Time: Mon Oct 26 11:31:09 2020
15 ] Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Gas Entrada (continued) ’ ,

8 Property Package: Peng-Robinson
— K VALUE

1 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

12 n-Hexane - - -
13 n-Heptane - - -—_
14 n-Decane - - —
= . Fluid Package: Basis-1
e} Material Stream: Gas Ventas

17 Property Package: Peng-Robinson
% CONDITIONS

20 Overall Vapour Phase

21| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

22| Temperature: (F) 58.71 58.71

23| Pressure (psig) 380.0 390.0

24] Molar Flow (MSCFD) 8703 8703

25| Mass Flow (Ibfhr) 2,043e+004 2,043e+004

26| Std Ideal Lig Vol Flow {USGFD) 1,685e+005 1.685e+005

27| Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -3,738e+004 -3,738e+004

28| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 37,93 37.93

28| Heat Flow (Bturhr) -3.572e+007 -3.5672e+007

30| Lig Vol Flow @Std Cond  (USGPD) 6.470e+007 * 6.470e+007
|31]

32

33] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 7 of 20
|1 Case Name: CASO 2.hsc

12| ~ PETROSANTANDER COLOMBIA

13| @':aspentech Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 USA

T Date/Time: Mon Oct 26 11:31:09 2020

15 ] Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: Gas Ventas (continued) ’ _

8 Property Package: Peng-Robinson
B PROPERTIES

Il Qverall Vapour Phase

12| Molecular Weight 21.37 21.37

13| Molar Density (Ibmole/ft3) 8.253e-002 8.253e-002

14| Mass Density (Ib/ft3) 1.764 1.764

15] Act. Volume Flow (USGPD) 2.079e+006 2.07%e+006

16| Mass Enthalpy (Btu/lb) 1749 -174%8

17| Mass Entropy (Btu/Ib-F) 1.775 1775

18| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 11.36 11.36

18| Mass Heat Capacity (Btu/Ib-F) 05315 0.5315

20| LHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 1131 1131

21| HHV Malar Basis (Std) (Btu/SCF) 1238 1238

22| HHV Mass Basis (Std) (Btullb) 2,198e+004 2,198e+004

23| CO2 Loading — -

24| COZ Apparent Mole Conc,(|bmole/it3) - —

25| COZ2Z Apparent Wt Conc,  (lbmol/lb) - —

26| LHV Mass Basis (Std) (Btulb) 2,008e+004 2,008e+004

27| Phase Fraction [Vol. Basis] 1,000 1,000

28| Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000

23| Phase Fraction [Act, Vol. Basis] 1.000 1.000

30| Mass Exergy (Btullb) 160.4 —

31| Partial Pressure of CO2 (psig) -8.805 -

32| Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000

133] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 8 of 20
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1 Case Name: CASO 2.hsc
12 | ~ PETROSANTANDER COLOMBIA
5] (Waspentech  sediord, Ma Unit Set: NewUser

4 USA
? Date/Time, Mon Oct 26 11:31:09 2020
16 ] Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Gas Ventas (continued) ’ ,

8 Property Package:  Peng-Robinson
- COMPOSITION
% Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
113 ] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME | LIQUID VOLUME
14 (/lbmole/hr) (Ibfhr) FLOW (USGPD) FRACTION

15| CO2 18.6319 0.0185 819.9921 0.0401 2857.2164 0.0170
16| Nitrogen 0.7714 0.0008 21.6082 0.0011 77.0828 0.0005
17] Methane 717.1889 0.7505 11505.9081 0.5633 1105201794 0.6561
18| Ethane 142.3416 0.1490 4280.2437 0.2096 34607.4123 0.2054
18| Propane 52.3749 0.0548 2309.6004 0.1131 13108.9695 0.0778
20| -Butane 7.6119 0,0080 442,437% 0,0217 2264,1543 0,0134
21| n-Butane 11.6358 0.0122 676.3260 0,0331 3334,9183 0.0198
22| i-Pentane 2,7323 0,0029 197,1390 0,0097 909,3691 0,0054
23| n-Pentane 2.0489 0,0021 147,8338 0.0072 675.1246 0.0040
24| n-Hexane 0,2550 0,0003 21,9781 0,0011 95,3808 0,0008
25| n-Heptane 0,0204 0,0000 2,0392 0,0001 8,5387 0,0001
26| n-Decane 0.0001 0.0000 0.0168 0.0000 0.0661 0.0000
27| Total 955,6130 1.0000 20425,1245 1,0000 168458,3922 1,0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
130 | COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
31 (Ibmoleshr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION

32| CO2 18.6319 0.0195 819.9921 0.0401 2857.2164 0.0170
33| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 11 of 20
11 Case Name: CASO 2,hsc
12 - PETROSANTANDER COLOMBIA
13| (" 'aspentech Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 UsA
5| Date/Time: Mon Oct 26 11:31:08 2020
15| Fluid Package: Basis-1
7| Material Stream: Gas Ventas (continued) ’ ,

8 Property Package: Peng-Robinson
= K VALUE

1 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

12 Ethane - - —
13 Propane - - -—
14 i-Butane — - —
15 n-Butane - - —
16 i-Pentane - — —
17 n-Pentane - — —
18 n-Hexane - - —
19 n-Heptane - - -
20 n-Decane — - —
il . Fluid Package: Basis-1

22| Material Stream: Condensados Ventas _

23 Property Package: Peng-Robinson

- CONDITIONS

28 Overall Vapour Phase Liguid Phase

27| Vapour/ Phase Fraction 10,0000 0,0000 1,0000

28| Temperature (F) 71,60 71,60 71,60

29| Pressure (psig) 20.00 20.00 20.00

30| Molar Flow {MSCFD) 24.53 0.0000 2453

31| Mass Flow (Ib/hr) 179.6 0.0000 179.6

32| Std Ideal Lig Vol Flow {USGPD) 851.0 0.0000 851.0

133] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 13 of 20
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Fluid Package:

Basis-1

ALTERNATIVAS RECOBRO Cs+

L Case Name:  CASO 2.hsc

12| z PETROSANTANDER COLOMBIA

2] (Waspentech  sediord ma Unit Set: NewUser

4 USA

T Date/Time: Mon Oct 26 11:31:09 2020

6 ! . .

= . .  Fluid Package Basis-1

7] Material Stream: Condensados Ventas (contin _
8 Property Package: Peng-Robinson
9

ol CONDITIONS

11 QOverall Vapour Phase Liquid Phase

12| Molar Enthalpy (Btu/lbmele) —-7.112e+004 -5.048e+004 -7.112e+004

13| Molar Entropy (Btu/lbmale-F) 18.87 38.82 18.87

14| Heat Flow (Btu/hr) -1.918e+005 0.0000 -1.916e+005

15[ Lig Vol Flow @Std Cond  (USGPD) 842.3 0.0000 842.3

16

7] PROPERTIES

18 Overall Vapour Phase Liquid Phase

18| Molecular Weight 66,69 50,36 66,69

20 Molar Density (Ibmole/ft3) 0.5671 6.421e-003 0.5671

21| Mass Density (Ib/ft3) 37.82 0,3234 37.82

22| Act Volume Flow (USGPD) 852.7 0,0000 8527

23| Mass Enthalpy (Btuflb) -1066 -1002 -1088

24| Mass Entropy (Btu/lb-F) 0,2829 0.7710 0.2829

25| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 36,31 20,59 36,31

26| Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0,5445 0,4088 05445

27| LHV Molar Basis (Std) (BtW/SCF) 3435 2617 3435

28| HHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 3696 2823 3696

29| HHV Mass Basis (Std) (Btullb) 2,103e+004 2,127e+004 2,103e+004

30| COZ2 Loading — — —

31| CO2 Apparent Mole Conc.(Ibmole/ft3) 6.938e-005 — 6.938e-005

32| CO2 Apparent Wt. Conc.  (Ilbmol/lb) 1.835e-006 — 1.835e-006

133] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 14 of 20
L Case Name:  CASO 2hsc

12 4 PETROSANTANDER COLOMBIA

] (Waspentech  sedford, Ma Unit Set: NewUser
4 usa

? Date/Time: Mon Oct 26 11:31:09 2020

15|

7]

Material Stream: Condensados Ventas (contin

Property Package:

Peng-Robinson

m PROPERTIES

11 QOverall Vapour Phase Liquid Phase

12] TrueVPat3z.8c (psig) 37.09 202.3 37.09

13| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Coftd$GPD) 842.3 0.0000 842.3

14| Viscosity Index -18.68 -— --

™ COMPOSITION

% Overall Phase Vapour Fraction 0.0000
i COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
20 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION

21| CO2 0.0003 0.0001 0.0145 0.0001 0.0505 0.0001
22| Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0,0000 0,0000 0,0000
23| Methane 0.0005 0.0002 0.0072 0,0000 0,0695 0,0001
24| Ethane 0,0357 0.0132 1,0728 0,0060 85,6743 0,0102
25| Propane 0.2835 0.1053 12,5014 0.0896 70,9564 0.0834
26| i-Butane 0.2284 0.0848 13,2753 0,0739 67,9357 0.0798
27| n-Butane 0.6250 0,2320 36,3285 0,2022 179,1184 02105
28| i-Pentane 0.5457 0.2026 39,3740 0.2192 181.6258 02134
29| n-Pentane 0.6042 0.2243 43,5958 0,2427 199,0924 0,2339
30| nHexane 0.2875 0.1087 24.7759 0.1379 107.5226 0.1263
31| n-Heptane 0.0731 0.0271 7.3201 0.0408 30.6508 0.0360
32| n-Decane 0.0095 0.0035 1.3535 0.0075 5.3124 0.0062

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 11

Page 17 of 20
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Apéndice B. Reporte de simulacion del método 3 elaborado por el software Hysys v11

Bedford, MA
USA

(Waspentech

PETROSANTANDER COLOMBIA

Case Name: CASO 3REV hsc
Unit Set: NewUser
Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020

Material Stream: Gas Entrada (continued)

Fluid Package:

Property Package

Basis-1

Peng-Robinson

K VALUE

COMPONENTS

MIXED LIGHT

HEAVY

i-Pentane

n-Pentane

n-Hexane

n-Heptane

n-Octane

n-Decane

EREEEREREERE[[=[~][[*]]~]+

Material Stream:

20

Fluid Package

Gas Ventas

Property Package

Basis-1

Peng-Robinson

21

221 CONDITIONS
23 Overall Vapour Phase
24| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
25| Temperature: (F) 28.03 28.03
26| Pressure (psig) 782,0 7820
27| Molar Flow (MSCFD) 7214 7214
28| Mass Flow (lb/hr) 1,545e+004 1,545e+004
29| Sid Ideal Lig Vol Flow (USGPD) 1.33%e+005 1.339e+005
30| Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -3.710e+004 -3.710e+004
31| Molar Entropy {Btu/lbmole-F) 35.29 35.29
32| Heat Flow (Btu/hr) -2.939e+007 -2.939e+007
133] Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 7 of 36
1] Case Name:  CASO 3REV.hsc
12 = PETROSANTANDER COLOMBIA
13 | @f{aspentech Bedford, MA Unit Set: NewUser
4 Usa
T Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
= Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Gas Ventas (continued) ° !
g Property Package: Peng-Robinson
s CONDITIONS
11 | Overall | Vapour Phase | ‘ |
12| Liq Vol Flow @Std Cond  (USGPD) | 5.3686+007 * | 5.368e+007 | \ |
™ PROPERTIES
15 Owerall Vapour Phase
16| Molecular Weight 19.50 19.50
17| Molar Density (Ibmole/ft3) 0.1985 0.1985
18| Mass Density (lb/ft3) 3.870 3.870
18| Act, Volume Flow (USGPD) 7.166e+005 7.166e+005
20| Mass Enthalpy (Btu/lb) -1803 -1903
21| Mass Entropy (Btu/|b-F) 1.810 1.810
22| Heat Capacity {Btu/lbmole-F) 12.87 12,87
23| Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.6600 0.6600
24| LHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 1038 1038
26| HHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 1138 1138
26| HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2,215e+004 2,215e+004
27| CO2Z Loading - =
28| CO2 Apparent Mole Conc,(lbmole/ft3) - -
29| CO2Z Apparent Wt Conc,  (lbmol/lb) - -
30| LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.019e+004 2.019e+004
31| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000
32| Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000
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1] Case Name:  CASO 3REV,hsc
| 2 | = PETROSANTANDER COLOMBIA
E @f'aspentECh Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 uUsa
? Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
5 | Fluid Package: Basis-1
7| Material Stream: Gas Ventas (continued) ’ ,

8 Property Package: Peng-Robinson
— COMPOSITION
% Overall Phase Wapour Fraction 1.0000
13| COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (Ilbmole/hr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION

15| CO2 15.2071 0.0192 669.2670 0.0433 2332.0234 0.0174
16| Nitrogen 0.7401 0.0009 20.7313 0.0013 73.9356 0.0008
17| Methane 648,0852 0.8181 10397.2742 0.6732 99871.1705 0.7458
12| Ethane 98.7378 0.1246 2969.0682 0.1922 240086.0553 0.1793
13| Propane 236142 0.0298 1041,3273 0.0674 5910,4285 0.0441
20| i-Butane 2.2441 0,0028 130.4386 0.0084 667.5134 0.0050
21| n-Butane 2.8324 0,0036 164,6329 0,0107 811,7937 0,0061
22| i-Pentane 0,4230 0,0005 30,5190 0,0020 140,7791 0,0011
23] n-Pentane 02723 0,0003 19,6444 0,0013 89,7115 0,0007
24| n-Hexane 0,0228 0,0000 1,9636 0,0001 8.5217 0,0001
25| n-Heptane 0,0016 0,0000 0,1594 0,0000 0,6672 0,0000
26| n-Octane 0,0001 0,0000 0,0076 0,0000 0,0308 0,0000
27] n-Decane 0,0000 0,0000 0.0018 0,0000 0,0072 0.0000
28| Total 792,1806 1,0000 15445,0353 1,0000 133912,6380 1,0000
29
30}
31}

32
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L Case Name:  CASO 3REV.hsc

12 | -~ PETROSANTANDER COLOMBIA

13 @'_.'4_'aspentECh Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 uUsa

T Date/Time Mon Oct 26 11:26:34 2020

=5 Fluid Package: Basis-1

L7 Material Stream: Gas Ventas (continued) ’ ,

8 Property Package: Peng-Rabinson

— K VALUE

11 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

12 Nitrogen — — —_
13 Methane — — —
14 Ethane — — —
15 Propane - - -
16 i-Butane - — _
17 n-Butane - - -
18 I-Pentane - - -
19 n-Pentane — — —
20 n-Hexane — — —
21 n-Heptane - - -
22 n-Octane - —_— -_
23 n-Decane — -— —
|24 Fluid Package: Basis-1

25| Material Stream: Propano ° _

26 Property Package: Peng-Robinson

= CONDITIONS

29 Qverall Vapour Phase Liguid Phase

30| Wapour / Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000

31| Temperature: (F) 106.0 106.0 106.0

32| Pressure: (psig) 190.2 190.2 190.2
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L Case Name:  CASO 3REV.hsc
12| s PETROSANTANDER COLOMBIA
El @'4_'aspentec.h Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 Usa
? Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020

5 : ) .
— - . Fluid Package Basis-1
7] Material Stream: Propano (continued) _

8 Property Package: Peng-Robinson

9
ol CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase Liguid Phase

12| Molar Flow (MSCFD) 219.3 0.0000 2193

13| Mass Flow (Ib/hr) 1066 0.0000 1066

14| Std Ideal Lig Vol Flow {(USGPD) 6049 0.0000 6049

15[ Molar Enthalpy (Btu/lbmele) -5.093e+004 -4.487e+004 -5.093e+004

16| Molar Entropy (Btw/Ibmole-F) 23.56 33.94 2356

17| Heat Flow (Btu/hr) -1.226e+006 0.0000 -1.226e+0086

18] Lig Vol Flow @Std Cond  (USGPD) 6031 * 0.0000 6031

19
ol PROPERTIES

21 Overall Vapour Phase Liquid Phase

22{ Molecular Weight 44,28 43,96 44,28

23{ Molar Density (Ibmole/ft3) 0.68578 4,426e-002 0.6578

24| Mass Density (Ib/ft3) 29,13 1.946 2913

25| Act, Volume Flow (USGPD) 6573 0,0000 6573

26| Mass Enthalpy (Btuflb) -1150 -1021 -1150

27| Mass Entropy (Btu/lb-F) 0,5321 0.7720 0.5321

28| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 33,15 21,94 3315

28| Mass Heat Capacity (Btu/Ib-F) 0.7487 0.4991 0.7487

30| LHV Molar Basis (Std) (Btu/'SCF) 2326 2310 2328

31| HHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 2512 2495 2512

32| HHV Mass Basis (Std) (Btuflb) 2.153e+004 2.154e+004 2.153e+004

32| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 14 of 36
'] Case Name:  CASO 3REV.hsc

| 2 | = PETROSANTANDER COLOMBIA

3 | @_‘{'aspentech Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 Usa

? Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020

6 " . "

=] . . Fluid Package Basis-1

7| Material Stream: Propano (continued) _

8 Property Package: Peng-Robinson

9

m COMPOSITION

11

m Liquid Phase (continued) Phase Fraction 1.000
13 ] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME | LIQUID VOLUME
14 (lbmale/hr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION

15| n-Hexane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
16| n-Heptane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| n-Octane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18| n-Decane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
19| Total 24,0813 1.0000 1066.3178 1,0000 60494534 1.0000
20

m K VALUE

22 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

23 coO2 5,447 5,447 -
24 Nitrogen 22,16 22,16 -
25 Methane 9,364 9,364 -
26 Ethane 2,599 2,599 -
27 Propane 0,9980 0,9980 -
28 i-Butane 0,4996 0,4996 —
29 n-Butane 0.3887 0.3887 -
30 i-Pentane 0.1945 0.1945 -
3 n-Pentane 0.1589 0.1589 -
32 n-Hexane 6.716e-002 6.716e-002 —
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L] Case Name:  GASO 3REV.hsc
12 | = PETROSANTANDER COLOMBIA
E @_‘1’aspentECh Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 Usa
T Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
15 Fluid Package: Basis-1
L7 Material Stream: Propano (continued) ’ ,

8 Property Package: Peng-Robinson
= K VALUE

11 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

12 n-Heptane 2.935e-002 2.935e-002 —
13 n-Octane — — —
14 n-Decane — — —
115 . Fluid Package: Basis-1
i Material Stream: Butano

17 Property Package: Peng-Robinson
= CONDITIONS

20 Overall Liguid Phase Vapour Phase

21| Vapour / Phase Fraction 0.0000 1.0000 0.0000

22| Temperature: (F) 108.5 * 108.5 108.5

23| Pressure (psig) 55,70 55,70 55,70

24| Molar Flow (MSCFD) 143.3 143.3 0.0000

25 Mass Flow (Ibfhr) 9156 915.6 0.0000

26| Std Ideal Lig Vol Flow (USGPD) 4573 4573 0.0000

27| Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -5.352e+004 -6.352e+004 -5,535e+004

28| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 17.99 17,99 33,17

22| Heat Flow (Btu/hr) -9,996e+005 -8,996e+005 0.,0000

30( Lig Vol Flow @Std Cond  (USGPD) 4561 * 4561 0.0000
31

2
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L Case Name:  CASO 3REV,hsc
12 | = PETROSANTANDER COLOMBIA
5| (Waspentech  edford, Ma Unit Set: NewUser

4 Usa
T Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
=5 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Butano (continued) ’ _

8 Property Package: Peng-Robinson
% PROPERTIES

11 Overall Liquid Phase Vapour Phase

12| Molecular Weight 58.18 58.18 58.07

13| Molar Density (Ibmole/ft3) 0.5833 0,5833 1.312e-002

14| Mass Density (Ib/ft3) 33.94 33,94 0.7620

15| Act Volume Flow (USGPD) 4843 4843 0.0000

16| Mass Enthalpy (Btu/lb) -1092 -1092 8531

17| Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.3082 0.3092 0.5713

18| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 35.65 3585 25,66

19| Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.6127 0.6127 0,4419

20| LHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 3013 3013 3007

21| HHY Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 3246 3246 3239

22| HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.117e+004 2,117e+004 2.117e+004

23| CO2 Loading - - -

24| CO2 Apparent Mole Conc.(lbmole/ft3) 3.460e-015 3.460e-015 -

25| CO2 Apparent Wt Conc,  (lbmol/lk) 1.019e-016 1.019e-016 -

26| LHV Mass Basis (Std) (Btu/lk) 1.965e+004 1.965e+004 1.965e+004

27| Phase Fraction [Vol. Basis] - 1.000 -

28| Phase Fraction [Mass Basis] 0,0000 1.000 0,0000

23| Phase Fraction [Act. Viol. Basis] 0,0000 1.000 0.0000

30| Mass Exergy {Btu/lb) 18.04 — —

31| Partial Pressure of CO2 (psig) -14.70 - -

32| Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
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! ] Case Name:  CASO 3REV.hsc
| 2 | = PETROSANTANDER COLOMEIA
[:] (Waspentech  gedrord Ma Unit Set: NewUser

4 usa
? Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
6 | Fluid Package: Basis-1
7| Material Stream: Butano (continued) ’ _

8 Property Package: Peng-Robinson
m COMPOSITION
% Overall Phase Vapour Fraction 0.0000
13 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (lbmole/hr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION

15| CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
16| Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18] Ethane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001 0.0000
19| Propane 0.0398 0.0025 1.7562 0.0019 9.9680 0.0022
20| i-Butane 54892 0.3488 319.0604 0.3485 1632,7762 0.3571
21| n-Butane 10,1019 0.6420 587.1668 0.6413 28095.2801 06331
22| i-Pentane 0.0987 0.0063 7.1247 0.0078 32,8649 0.0072
23] nPentane 0.0083 0.0004 0.4523 0.0005 2,0656 0.0005
24] nHexane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| n-Heptane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
26| n-Octane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
27| n-Decane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0.0000
28| Total 16,7360 1,0000 915,5604 1,0000 4572,9548 1,0000
29
30
31

32
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| Case Name:  CASO 3REV.hsc
| 2 | = PETROSANTANDER COLOMEIA
-] (Waspentech  Bediord ma Unit Set: NewUser

4 Usa
? Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
6 | Fluid Package: Basis-1
7| Material Stream: Butano (continued) ’ _

8 Property Package: Peng-Robinson
% K VALUE

11 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

12 Nitrogen 95.52 95.52 -
13 Methane 34,92 34,92 -
14 Ethane 7.986 7.986 -_
15 Propane 2.654 2,654 -
16 i-Butane 1.195 1.195 -
17 n-Butane 0.8937 0.8937 —
18 i-Pentane 04026 0.4026 —_
19 n-Pentane 0,3181 0,3181 —
20 n-Hexane 0,1175 0,1175 —
21 n-Heptane 4,513e-002 4,513e-002 —
22 n-Octane 1.753e-002 1.753e-002 —
23 n-Decane — —- —
24 | Fluid Package: Basis-1
25 Material Stream: Gasolina ’ ,

26 Property Package: Peng-Robinson

27
s | CONDITIONS

29 Overall Liguid Phase Vapour Phase

30| Vapour / Phase Fraction 0.0000 1.0000 0.0000

31| Temperature (F) 110.3 110.3 110.3

32| Pressure: (psig) 20.00 20.00 20.00
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i Case Name:  CASO 3REV.hsc
| 2 | = PETROSANTANDER COLOMBIA
3 | @'gaspentech Bedford, MA Unit Set: NewUser
Usa

% Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
6 | Fluid Package: Basis-1
7 | Material Stream: Gasolina (continued) ’ _

8 Property Package: Peng-Robinson
m CONDITIONS

11 Overall Liguid Phase Vapour Phase

12| Molar Flow (MSCFD) 58.84 58.84 0.0000

13| Mass Flow (Ib/hr) 475.8 475.8 0.0000

14| Std Ideal Lig Vol Flow (USGPD) 2170 2170 0.0000

18] Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -7.566e+004 -7.566e+004 -6.396e+004

16] Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 18.17 18.17 34.34

17| Heat Flow (Btu/hr) -4.882e+005 —-4.882e+005 0.0000

18] Lig Vol Flew @Std Cond  (USGPD) 2161 * 2161 0.0000
% PROPERTIES

21 Qverall Liquid Phase Vapour Phase

22| Molecular Weight 7364 73.64 71.79

23] Molar Density (lbmole/ft3) 0.5120 0.5120 6.206e-003

24| Mass Density (Ib/ft3) 37.70 37.70 0.4455

25| Act, Volume Flow (USGPD) 2266 2266 0.0000

26| Mass Enthalpy (Btulb) -1026 -1026 -890.9

27| Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.2487 0.2487 0.4783

28| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 41,29 41,29 30.78

28| Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0,5607 0.5607 0,4288

30| LHV Molar Basis (Std) (Btu/SCF) 3779 3779 3686

31| HHV Moalar Basis (Std) (Btu/SCF) 4062 4062 3864

32] HHV Mass Basis (Std) (Btullb) 2.093e+004 2.093e+004 2.095e+004
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1] Case Name:  CASO 3REV,hsc
| 2 | = PETROSANTANDER COLOMBIA
-] (Waspentech  Bediord, Ma Unit Set: NewUser

Usa

% Date/Time: Mon Oct 26 11:26:34 2020
5 | . . . Fluid Package: Basis-1
a Material Stream: Gasolina (continued) _

8 Property Package: Peng-Robinson
m PROPERTIES

1 Overall Liquid Phase Vapour Phase

12| Mass Cv (Ent. Method)  (Btwib-F) 0.4155 0.4155

13| Cp/Cv (Ent. Method) 1.349 1.349 -

14] ReidVPat378C (psig) 2,585 2,585 5.047

15| True VP at37.8C (psig) 2643 2,643 5127

16| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cofid$GFD) 2161 2161 0.0000

17] Viscosity Index -21.12 -
™ COMPOSITION

20
m Overall Phase Vapour Fraction 0,0000
22] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
23 (Ibmale/hr) (Ib/hr) FLOW (USGPD) FRACTION

24] CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
25] Nitrogen 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
26| Methane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
27| Ethane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
28| Propane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
29| i-Butane 0,0015 0,0002 0,0889 0,0002 04548 0,0002
30| n-Butane 0.1355 0.0210 7.8777 0.0166 38,8446 0.0179
31| i-Pentane 3.0422 0.4708 219.4967 0.4613 10125017 04886
32| n-Pentane 2,6122 0.4043 188.4727 0.3961 860.7132 0.3966
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Apéndice C. Calculo de regalias de gas y liquidos

Metodo 2 Afio 1 Metodo 3 Afio 1
Total de Total de
Precic  |Regalias| Regalias Precia Regalias | Regalias
Cam KPC MBTU Cam KPC MBTU
e (USD/MBTU) | (%) de PSCI po (usD/MBTU) | [3) de PSCI
{5h {5}
Propano a ] 3,6200 20,0% [+] Propano 582 662 3,6200 473
Butano a ] 3,6200 20,0% [+] Butano 472 538 3,6200 389
Gasolina 111 138 3,6200 20,0% 100 Gasolina 284 323 3,6200 234
Gas 8.639 10.635 3,6200 20,0% | 7.743 Gas 6.788 7.725 3,6200 20,0% | 5593
8750 10.833 7.843 8.127 5.248 6.696
Produccidn . . Produccicn . .
neta Equivalencia neta Equivalencia
Producto | [PC/Glsde KPC Producto | [PC/GIsde KPC
gravable roducto) gravahle raducto)
(Gls) P (GIs) P
0,00 Propano 91,6 o 6.352 Propano 91,6 582
0,00 Butang 103,32 o 4,573 Butang 103,32 a7z
851 Gasclina 1310 111 2.170 Gasclina 1310 234
Metodo 2 Afio 2 Metodo 3 Afic 2
Total de Total de
Precio Regalias| Regalias Precio Regalias | Regalias
Cam KPC MBTU Cam KPC MBTU
e (USD/MBTU) | (%) de PSCI po (usD/MBTU) | [3) de PSCI
15h (5}
Propano a ] 3,6200 20,0% [+] Propano 475 541 3,6200 20,0% 331
Butano a ] 3,6200 20,0% [+] Butano 386 433 3,6200 20,0% 318
Gasolina 91 113 3,6200 20,0% az Gasolina 232 264 3,6200 20,0% 191
Gas 7.052 82731 3,6200 20,0% 6321 Gas 5.541 £.306 3,6200 20,0% 4 566
7.143 B8.843 6.402 6.634 7.550 5.466
Produccidn . . Produccicn . .
ta Equivalencia ta Equivalencia
e Producte | [PC/Glsde | KPC ne Producte | [PC/GlIsde KPC
gravable roducto) gravahle raducto)
[EIE] P Gk P
o Propano 91,6 o 5.185 Propano 91,6 475
o Butano 103,3 o 3.733 Butano 103,3 336
695 Gasolina 131,0 91 1.771 Gasolina 131,0 232
Metodo 2 Afio 3 Metodo 3 Afic 3
Total de Total de
Precio Regalias| Regalias Precio Regalias | Regalias
Ca Cal
mpe KpC METU (uso/mBTU} | (36) de P5CI mee KPC MBTU {USD/MBTU) (36} de P5CI
15} 15}
Propanc o [:] 3,6200 20,0% [s] Fropanc 412 468 3,6200 20,0% 339
Butanc o o 3,6200 20,0% o Butanc 334 380 32,6200 20,0% 275
Gasclina 79 28 32,6200 20,0% 71 Gasolina 201 229 32,6200 20,0% 166
Gas £.112 7.568 3.6200 20,0% 5.480 Gas 4.804 5.467 3,6200 20,0% 3858
6.1952 7.666 5.550 5.751 6.545 4.738
Produccidn . . Produccidn . .
ta Equivalencia neta Equivalencia
e’ Producto | {PC/Glsde | KPC Producto | (PC/Gls de KPC
gravable roducto) gravable raducta)
IGis) P [Gls) il
o Propanc 31,6 [ 4,495 Propanc 91,6 412
o Butano 1022 o 2.228 Butano 102,2 234
602 Gasolina 1310 73 1.536 Gasolina 1310 201
Metodo 2 Afio 4 Metodo 3 Afio 4
Total de Total de
Precio Regalias| Regalias Precio Regalias | Regalias
Ca Cal
mee Kpc MBTU | juso/meTup | (s6) de PSCI mea KpC MBTY | usp/meTu) | (s6) de PSCI
15} 15}
Propanc 0 0 3,6200 20,0% a Propanc 357 406 3,6200 20,0% 294
Butanc o o 3,6200 20,0% o Butanc 290 330 32,6200 20,0% 239
Gasclina 68 85 3,6200 20,05 61 Gasclina 174 138 3,6200 20,05 144
Gas 5.301 £.562 32,6200 20,0% | 4751 Gas 4.185 4740 3,6200 20,0% 3432
5.369 6.647 4.812 4.986 5.674 4,108
Produccidn . . Produccidn . .
ta Equivalencia neta Equivalencia
ne Products | [PC/Glsde | KPC Products | [PC/Gls de KPC
gravable roducto) gravable raducta)
IGis) P IGls) il
o Fropano 31,6 0 3.897 Propano 51,6 357
o Butano 1022 o 2.208 Butano 102,2 250
522 Gasolina 1310 63 1.331 Gasolina 1310 174

1123
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Metodo 2 ARo 5 Metado 3 Afio 5
Total de Total de
Precio Regalias| Regalias Precio Regalias | Regalias
Compo | KpC MBTU | comaru)| ) | aepscr | | TP | KPC MBTU | cosmeru) | %) | de s
51 (1)
Propano 0 4] 3,6200 20,0% [} Propano 310 352 3,6200 20,05 255
Butano [4] 4] 3,6200 20,0% a Butano 251 286 3,6200 20,05 207
Gasolina 55 73 3,6200 20,0% 53 Ga=olina 151 172 3,6200 20,05 125
Gas 4 557 5.691 3,6200 20,0% 4120 Ga= 3.612 4110 3,6200 20,05 2576
A4.656 5.764 4,173 4.324 4,521 3.563
Produccidn . . Produccidn . .
Equivalencia Equivalencia
neta Producto | [PC/Glsde | KPC neta Producte | (PCfGlsde | KPC
gravable gravable
1Gls) producta) [Gls) producta)
(1] Propano 91,6 o 3.380 Propano 91,6 310
a Butano 103,3 1] 2.433 Butano 103,3 251
453 Gasolina 131,0 59 1.155 Gasolina 131,0 151
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Apéndice D i i
p . Reporte de variables operativas de los compresores de gas Carlos

'ONTROL DIARIO DE LOS MOTORES CAMPO PAYOA

DIA PROND SAMABLIA

PRESION DE ACEITE PRES SUCC 1 ETAPA
PRES DIF DEL FILTRO| PRES DESCL ETAPA

1712112413 6 (172112413 6

RPM
VACIO

EQUIPO
[ORA
24] 316

VRU

Lol

CPY-1

CPY-2 73

cPY-3

I

cPY-4

CPY-5

cPY-6

W

N

cPY-7

55

cpY-8

cPY-9

cpY-10

T
| e

cpy-11

cPY-12

1

|

REF-1

e o . AEklice 10

PRES SUCC 2
PRES DESC 2 ETAPA
1712124 31 6

17121241 3 16

7z

ETAPA
\TURA CIL 2

17| 21| 2 3

R

6

-

TEMPERATURA CIL 1 TEMPERATURA
TEMPERATURA

aLa
17121(24] 316
]

[~

CONTROL DIARIO DE LOS MO
ey i B SRS

‘PRES SUCC 1 ETAPA
‘PRES DESC 1 ETAPA

T PRESION DE ACEITE
'PRES DIF DEL FILTRO

3| llli‘!i“ﬂl‘

| AR

%

cPY-8

cPY-9

cPY-10

FNRERERRRENEY
”i\’l

EENRERRERE AR

(T

cPY-11

Py

REF-1

[RRREREN

(e
CLEW

7] 21| 24l 3!

S PAYOA

ETAPA
2 ETAPA
6| 17

PRES
PRES

\ / Fecha:

lEWW\'UIAOLl
IEMMTUMGLI
7] 3 e 7] 2 24

o

Codigo.

Vorsién

Emision dol formato.

i on )& wes [2 a0 2D/
TEMPERATURA GIL3

TEMPERATURA caLd
3| 6l

17|

N s il
F-043IPSCI-MNTP-001 -
ot o
271042018
TEMPERATURA AGUA |

CONT ACEITE
21 3], 6 17| 2

| 125
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: _
< CONTROL DIARIO DE LOS MoTORES EAMPO PAYOA o o
A o ﬂ wes 7/,
. : EMPERATURACIL3.
RPM PRESION DE ACEITE B frT
A PRES SUCC 1 ETAPA 2ETAPA. MPERA =i
VACIO 'PRES DIF DEL FILTRO o T
o PRES DESC T e
Zale 3] 6] 17] 21| 24 3| 6| 17 nz-sgmx?nu :&':m‘:‘“ 36“””]‘
= 31
a4 3
v [ 5
cpv-2 4 .
| 4 i3
ovs 400
e -
o 15 =
= 7|47 7F|
7 A EZE i > >
cPY-6 £ 2
40
cpY-7 B Zls=
-
cPv-8 o Hd
571424
Y9 3] i) .
AsT4s |
cpY-10 ___{——-—"‘ -
—t—T 1
vt L
[ >
vz ) L :
ESEd - va
REF-1 [ I
. -
1 .

ig;xutm- -
2 mzpfz

RPM
VACIO
3

CPY-1

PRESION DE ACEITE PRES SUCC 1 ETAPA | PRES
[PRES DIF DEL FILTR PRES DESCI ETAPA PRES

EV/
17:12436171\2435!7&243 171211241 3

CPY-2

AX]
/3

cpY-3
CcPY-4
CPY-5
CPY-6
cPY-7
cPY-8
cPY-9
cpY-10
cpy-11
cpY-12
REF-1
REF-2

3

C—

1

17121

) o 3

TEMPERATURA L2
SUCC 2 ETAPA TURACIL 2 7

| 126



