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GLOSARIO

ABSORBEDORA: torre o columna que proporciona el contacto entre el

gas natural a ser procesado y el liquido solvente.

ABSORCION: operacién en la cual uno o mas componentes en fase

gaseosa son transferidos al liquido solvente.

ACEITE DE ABSORCION: hidrocarburo liquido usado para absorber y

recuperar componentes del gas natural.

ACEITE POBRE: aceite de absorcion recuperado de la planta o aceite del

cual se han removido los compuestos absorbidos.

ACEITE RICO: aceite que sale por el fondo de una torre absorbedora.

Este producto es el aceite pobre mas los componentes absorbidos.

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

BTU: Abreviatura de “British Thermal Unit”, unidad que corresponde a la
cantidad de calor necesario para incrementar la temperatura de 1 libra de

agua en 1 grado Fahrenheit, a una temperatura y presion dadas.

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



BUTANO, NORMAL: Contiene un minimo de 95% en volumen liquido de
normal-butano.  Quimicamente el normal-butano es un compuesto

alifatico de la serie de las parafinas, con la formula quimica C4H1o.

CONDENSADO: liquido formado por la condensacién de un gas;
especificamente, el hidrocarburo liquido separado del gas natural debido
a los cambios en la temperatura y presion cuando el gas del yacimiento

es enviado a los separadores de superficie.

CONDENSADO ESTABILIZADO: condensado que ha sido estabilizado a

la presidén de vapor definitiva en un sistema de fraccionamiento.

DESBUTANIZADORA: torre fraccionadora disefiada para separar butano
(y compuestos de mayor volatilidad, si estan presentes) de una mezcla de

hidrocarburos.

DESETANIZADORA: torre fraccionadora disefiada para separar etano (y
compuestos de mayor volatilidad, si estan presentes) de una mezcla de

hidrocarburos.

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

hidrocarburos.

DESPROPANIZADORA: torre fraccionadora disefiada para separar
propano (y compuestos de mayor volatilidad, si estan presentes) de una

mezcla de hidrocarburos.

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

del crudo.



DESPOJADORA: columna en la cual los componentes absorbidos son
despojados del aceite de absorcion. El término se aplica a columnas que

usan un medio de despojo, como vapor o gas.

DESTILACION: proceso de separar materiales por adicién de calor para
vaporizar los compuestos mas volatiles y de enfriar la porcién restante
para licuar una parte del vapor. Los materiales a separar deben tener

diferentes puntos de ebullicién y/o volatilidades relativas.

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

medio de despojo.

DOWNSTREAM: expresion que cubre los ultimos tramos de un proceso
industrial o la etapa de comercializacion del producto o subproductos.
Para el caso del petréleo y del gas define el intervalo en el que cumplen
los procesos de refinacion, separacion, fraccionamiento, distribucion vy

comercializacion.

ESTABILIZADORA: columna de fraccionamiento disefiada para reducir la

presion de vapor de una corriente liquida.

EP: producto que consiste en una mezcla de esencialmente etano

propano.

ETANO: hidrocarburo gaseoso, mas pesado que el metano, se licua por
enfriamiento y constituye una importante materia prima para la industria

petroquimica, para la obtencion de combustible.



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

solvente.

FONDOS: liquido o material residual que es retirado del fondo de una

torre fraccionadora o de un separador durante el procesamiento del gas.

FRACCIONAMIENTO: ver destilacion. Separacion de una mezcla de
hidrocarburos en productos individuales, basada en la diferencia entre los

puntos de ebullicion y/o volatilidades relativas.

GAS ASOCIADQO: hidrocarburos gaseosos que se encuentran como gas

libre bajo las condiciones de presién y temperatura del yacimiento.

GAS NATURAL: forma gaseosa del petroleo. Compuesta principalmente
por mezcla de los gases hidrocarburos; el componente mas comun es el

metano.

GAS RICO: gas alimento de una planta de procesamiento para recuperar

liquidos.

GASOLINA NATURAL: mezcla de hidrocarburos, principalmente
pentanos y mas pesados, extraidos del gas natural, la cual cumple con la

presion de vapor y otros requerimientos especificos.

GPL: gas licuado del petroleo. Compuesto predominantemente por

propano y butano, el cual se mantiene en fase liquida bajo presion.

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

como productos liquidos.



HIDRATO: material solido resultante de la combinacion de hidrocarburos

con agua, bajo presion.

INTERCAMBIADOR DE CALOR (Heat Exchanger): aparato mecanico
que transfiere energia de un fluido a otro, similar a como lo hace el

radiador del carro.

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

con la formula C4H1o.

METANO (CHa,): es el hidrocarburo mas simple y el principal componente

del gas natural.

MILLON DE PIES CUBICOS (MMPC): medida de volumen del gas

natural, un millén de pies cubicos.

PLANTA CRIOGENICA: planta de procesamiento de gas que es capaz
de producir gas natural liquido, incluyendo etano, a temperaturas de

operacion muy bajas, generalmente por debajo de -50°F.

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

como sulfuro.

PRESION ATMOSFERICA: presion ejercida sobre la superficie terrestre
por la atmosfera. Una presion de 760 mmHg, 29.92 inHg, o 14.696 psia

se usa como estandar para algunos calculos.

PRESION CRITICA: presién de vapor de una sustancia a su temperatura

critica.



PRESION DE VAPOR: presion ejercida por la fase vapor que esta en

contacto con una fase liquido sobre las paredes de un recipiente.

PROCESAMIENTO DEL GAS: separacidon de los componentes del gas
natural para tener productos vendibles y para tratar el gas residual para

alcanzar las especificaciones de venta.

PUNTO DE BURBUJA: temperatura a la cual se forma la primera burbuja

de vapor estable en el liquido, a una presién determinada.

PUNTO DE ROCIO: temperatura a cualquier temperatura dada o presion
a cualquier temperatura dada, a la cual el liquido comienza a condensar

en un gas.

RECICLO: retorno de una porcion de una corriente de proceso al punto
corriente arriba de donde fue removido para enriquecer el proceso de

recuperacion o de control.

RECUPERACION: porcentaje o fraccion de un componente dado en el

alimento de una planta que se recupera como producto de planta.

REFLUJO: porcion de condensado de cima que regresa a la columna de
fraccionamiento para reforzar la pureza que se puede alcanzar en el

producto de tope.

RELACION DE REFLUJO: una manera de medir el volumen de reflujo.

Normalmente referida al alimento o al producto de tope.

RVP: presiéon de vapor Reid. Presion de vapor de un material medida por

el método Reid.



TEMPERATURA CRITICA: maxima temperatura a la cual un componente

puro puede existir como un liquido.

TURBOEXPANDER: turbina de reaccién con disefio radial dominante en
usos criogénicos, la configuracion mas comun es un turboexpander-
compresor donde se utiliza el trabajo del expander para comprimir el gas

en el proceso.

UPSTREAM: expresion que abarca el segmento de la industria que se
ocupa de la extraccion del producto y hasta su llegada al proceso
industrial. Para el caso del petroleo/gas, la definicion cubre los trabajos de
exploracion, perforacion, explotacion y hasta su entrega en refineria,

plantas de proceso o fraccionamiento.

W.T.I. (West Texas Intermediate Crude Oil): crudo cuyo precio es el
principal referente para el comercio o intercambio de otros petréleos en
los Estados Unidos de América y paises del cono sur como Argentina y

Colombia.
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INTRODUCCION

El pais afronta una crisis energética, debido a que uno de sus recursos no
renovables como lo es el petrdleo se esta agotando y los esfuerzos
realizados por la empresa estatal y extranjera no han sido suficientes para
garantizar en tiempos venideros la carga de petréleo a las refinerias. Por
tal razén, se ha optado por impulsar el uso de energéticos de menor costo

como el gas natural.

De estas circunstancias nace el hecho que en los campos donde se
produce un gas rico, este sea procesado con el fin de obtener una gran
parte de Cs3, C4, Cs: Yy un pequeno porcentaje de C,, brindando a los

colombianos nuevas alternativas de combustibles.

En la mayoria de los campos colombianos donde se produce un gas rico
que cumple con las caracteristicas para su posterior procesamiento, no
siempre se pueden recuperar en su totalidad todos los componentes
pesados de este gas debido a que los procesos a los cuales es sometido
no son los mas eficientes o por el contrario no son aptos para separar tal
fraccién. Por tal razéon, en la industria de los hidrocarburos se han
realizado estudios los cuales han llevado a la utilizacion de tecnologias

mas eficientes como es el caso de la criogenia.

Los liquidos recuperados del gas natural (C,:) forman una mezcla
multicomponente la cual se separa en fracciones de compuestos

individuales o mezclados mediante una operacion de fraccionamiento.



Este proyecto pretende definir la ingenieria conceptual y la viabilidad
técnica de un sistema criogénico aplicado a una planta convencional de
procesamiento de gas, todo esto gracias a la generacién de modelos de
simulacién para los sistemas criogénicos que se pueden aplicar a la

planta de gas para la recuperacién de etano.

Este proyecto constituye una alternativa para seleccionar el esquema de
proceso criogénico mas eficiente, basado en la obtencién de nuevos
productos, la calidad de los existentes y la energia requerida en el
proceso teniendo en cuenta los resultados obtenidos por medio del
simulador de procesos HYSYS en los diferentes sistemas criogénicos

estudiados.

Otro aspecto importante es la apertura de una nueva linea de
comercializacion del etano, lo que hace necesario realizar una evaluacion
econdmica basada en el mercado de los productos recuperados del gas

natural.

Este estudio comprende cuatro capitulos, a lo largo de los cuales se
presenta informacion acerca de los conceptos generales, la descripcion
de la planta convencional, la teoria basica de disefio y de simulacion,
ademas se describen, los procesos de simulacién, el dimensionamiento
de los equipos; finalmente, se detalla la evaluacion de los parametros
para el analisis técnico y econdémico que determinan la prefactibilidad del
proyecto, asi como las conclusiones y recomendaciones hechas para este

estudio.

El desarrollo de este trabajo esta orientado de tal manera que su utilidad
en la industria sea de gran relevancia. Ademas, se espera que sirva como

referencia para futuros proyectos de investigacion.



1. GENERALIDADES

En esta seccion se describen las principales caracteristicas del
procesamiento de gas para la recuperacion de hidrocarburos pesados, las
consideraciones relevantes en el disefio de los mismos, al igual que los

conceptos generales del tratamiento del gas natural.

1.1 PROCESAMIENTO GENERAL DEL GAS NATURAL

Algunos campos producen gas saturado (gas asociado con petréleo
crudo); mientras que por el otro, algunos campos producen el gas seco.
Dentro de estos dos extremos se pueden encontrar numerosos tipos de
reservas en los cuales la composicion de hidrocarburos varia y por

consiguiente el gas producido.

Algunos de los factores que contribuyen a estas diferencias son los

siguientes:

a. Contenido de componentes pesados.
b. Porcentaje de gases acidos.

c. Porcentaje de gases inertes.

El tipo de procesamiento recomendado para cualquier operacion
especifica, dependera del tipo de gas bajo consideracién y a su vez de la

distribucion de hidrocarburos encontrados en este gas.

Generalmente un sistema de procesamiento de gas en campo se puede

subdividir en dos etapas principales:



Etapa 1: Tratamiento de gas y acondicionamiento.

Etapa 2: Procesamiento de gas.

Las operaciones de tratamiento de gas que ocurren en la primera etapa
involucran la remocion de gases contaminantes (gases acidos), seguido
por la separacion de vapor de agua (deshidratacion). Por otro parte, la
segunda etapa comprende dos operaciones; recuperacion de C," del
resto del gas y su fraccionamiento en sus respectivos productos

deseados.

El proposito del fraccionamiento es simplemente producir corrientes

individuales finales para ventas.

El procesamiento de gas en general tiene dos objetivos principales: la
necesidad de remover impurezas del gas y obtener una mayor cantidad
de productos liquidos. En la Figura 1 se muestra un esquema

generalizado de una operacion de procesamiento de gas natural.

Figura 1.1: Procesamiento General del Gas Natural

H.S
CO, H0O
Gas | Remocin 9
3
Natural | acidos y > Recuperacion N Fraccionamiento C.
vapor de de C2+ de C2+ CS+
agua
Etapa 1 Etapa 2
Tratamiento del gas Procesamiento del gas

Las operaciones de procesamiento en campo para tratar el gas natural se

utilizan para que el gas cumpla con los requerimientos minimos



especificados por las compafias para transmision de este. El objetivo
principal es simplemente obtener gas natural como producto libre de
impurezas. Ademas, se debe reconocer que las unidades de
procesamiento en campo se ven justificadas econdmicamente por la

obtencién de producto tales como Etano, GLP y la gasolina natural.

1.1.1 Efecto de las Impurezas encontradas en el Gas Natural

Como se menciono anteriormente el gas natural generalmente contiene
componentes diferentes a los hidrocarburos livianos (metano y etano),
dichos componentes de no ser removidos pueden ocasionar problemas

tanto técnicos como ambientales.

Los principales componentes contaminantes que se pueden encontrar en
el gas de pozo son: vapor de agua, gases acidos, nitrdgeno, helio,
hidrogeno, y ocasionalmente metales como mercurio y arsénico. De alli se
derivan las principales operaciones de tratamiento para el gas natural:
remocion de vapor de agua, remocion de gases acidos y separacion de

hidrocarburos pesados.

El efecto de cada una de dichas impurezas se muestra en la tabla 1.

1.1.2 Especificaciones y Condiciones Estandar

Las ventas en el mercado del gas natural requieren especificaciones
impuestas por los consumidores (politica de las naciones) en las cuales
se anuncia el maximo contenido permisible de sustancias como: gases
acidos y sulfuros, oxigeno y dioxido de carbono, vapor de agua,

hidrocarburos pesados y poder calorifico.



En Colombia las especificaciones o condiciones para transportar el gas
natural hasta el consumidor final estan dadas por el RUT (Reglamento

Unico de Transporte) dictaminado por la CREG.

Estas especificaciones relacionadas con la calidad se encuentran en la
tabla 2.

Tabla 1: Efecto de las Impurezas encontradas en el Gas Natural

VAPOR DE AGUA GASES ACIDOS HIDROCARBUROS
LiQUIDOS
Es una impureza | Dafinos para la salud | Son indeseados en el gas
comunmente encontrada. humana, en especial el | utilizado como
H,S que es toxico. combustible.
Efecto: El agua liquida | Efecto: Todos los gases | Efecto: la presencia de
acelera el proceso de | &cidos son corrosivos en | liquido genera problema

corrosién en presencia de
H.S.

presencia de agua.

en los equipos disefiados

para trabajar con gases ya

sea compresor o}
quemador.
Efecto: La formacion de | Efecto: la presencia de | Efecto: la presencia de
hidratos sélidos | CO, genera una | dos fases a lo largo de la

compuestos por agua e

hidrocarburos genera
taponamiento  en los
equipos (valvulas,

bombas, etc.)

disminucién en el poder

calorifico del gas.

tuberia presenta
problemas cuando existe
una longitud considerable

de tuberia.

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.




Tabla 2: Especificaciones de Calidad de entrega del Gas Natural

Especificaciones Sist. Internacional| Sist. Inglés
Contenido total de liquido Libre de liquidos [Libre de liquidos
‘“Contenido méaximo de CO, % vol. 2% 2%
‘“Contenido méaximo de inertes % vol. 5% 5%
Contenido total de H,S 6 mg/m3 4 ppm
Contenido maximo de agua 97 mg/m3 6.0 Lb/MMPCS
Temperatura maxima de entrega 49°C 120°F
Temperatura minima de entrega 4.5°C 40°F
Contenido de sdlidos. Libre de sdlidos [Libre de solidos

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.

Cabe hacer notar que las propiedades fisicas en la industria del gas se
reportan bajo dos condiciones estandar de presion y temperatura:
Universal Scientific (32 °F y 760 mmHg)

Natural Gas Industry (60 °F y 14.7 psia).

1.20PERACIONES PARA EL TRATAMIENTO DE GAS NATURAL

El tratamiento de gas natural consiste en la separacion de algunos
componentes o impurezas presentes en el gas de pozo, como lo son, el
agua y los gases acidos. Con el fin de ajustar el gas a las

especificaciones de transporte y comerciales.

La distribucion de estas operaciones entre el pozo y el lugar de venta esta
dictaminada netamente por consideraciones economicas. Usualmente el

unico tratamiento que se le da al gas en pozo son aquellas operaciones



que permitan el transporte del gas desde la zona de produccién hasta los

centros de consumo.

1.2.1 Deshidratacion del Gas Natural

Como se menciono en la seccion anterior la presencia excesiva de agua
dentro de la corriente principal de gas acarrea grandes problemas de

operacion.

Con el fin de eliminar el porcentaje de agua dentro del gas, tres procesos

de deshidratacion son generalmente usados:

a. Absorcion.
b. Adsorcion.

c. Uso de membranas semipermeables.

1.2.1.1 Deshidratacion por Absorcidon

Es uno de los métodos mas comunmente usados en la industria de los

hidrocarburos empleando como desecante un liquido.

Los liquidos desecantes mas usados son:

Etilenglicol (EG) Dietilenglicol (DEG)
Trietilenglicol (TEG) Tetraetilenglicol (TetEG)

El proceso de deshidratacion por absorcién consta principalmente de dos
secciones, zona de contacto y zona de regeneracion; como puede
observarse en la Figura 1.3. En la zona de contacto lo que se busca es
poner en contacto el gas de pozo con agente absorbente altamente

higroscopico, el cual retiene el agua presente dentro del gas. Una vez el



Universidad
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agua del gas es retirada el agente absorbente pasa a una zona de

regeneracion donde, por medio de calor, el agua es retirada para asi

poder recircular el aceite a la zona de contacto.

Figura 1.2: Secciones del Proceso de Absorcion.

ZONA DE ZONA DE

DESHIDRATACION REGENERACION TEG

Fuente: ECOPETROL S.A.
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El agente extractor debe tener las siguientes caracteristicas para

garantizar un alto despojo de agua, baja remocién de hidrocarburos y

bajos costos de regeneracion:

a. Alta afinidad con el agua.

b. Bajo costo.

c. No debe ser corrosivo.

d. Baja afinidad con hidrocarburos.
e. Estabilidad térmica.

f. Facil regeneracion.

g. Baja viscosidad.

h. Baja presién de vapor a la temperatura de contacto.

i. Baja solubilidad en hidrocarburos.

j- Baja tendencia a la formacién de espuma.



Dentro de los diferentes solventes que se encuentran industrialmente, los
que cumplen mejor con estas caracteristicas pertenecen a la familia de

los glicoles.

La tabla 3 muestra las principales caracteristicas fisicas de los glicoles

utilizados en la industria.

Tabla 3: Propiedades Fisicas de diferentes Glicoles

CARACTERISTICA EG DEG TEG TAEG
Peso molecular (kg/kmol) 62,068 | 106,122 | 150,175 | 194,228
Tfu (°C) -13,00 | -10,45 -7,35 -5,00
Teb a 1 atm. (°C) 197,30 | 245,00 | 277,85 | 307,85

Presion de vapor a 25(°C). (Pa) 12,24 0,27 005 0,007
Viscosidad Abs a 25°C. (Pa.s) 0,01771 | 0,03021 | 0,03673 | 0,04271
Calor especifico a 25°C. (J/kg.K) | 2395 2307 2190 2165
Flash point (°C) 111,11 | 123,89 | 176,67 | 196,11
EG: Etilen-glicol; DEG: Dietilen-Glicol; TEG: Trietilen-Glicol; T4EG: Tetraetilen-Glicol

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.

Ademas de agua, el solvente por lo general absorbe sustancias como H,S
y compuestos aromaticos presentes en el gas. Estos componentes son
retirados junto con el agua durante el proceso de regeneracion, donde
deben ser incinerados para evitar riesgos de contaminacion al ser

liberados a la atmodsfera.

Para evitar la presencia de aire dentro de el proceso de regeneracion, la
presion se mantiene un poco por encima de la presidén atmosférica, 14.7
Psi aproximadamente. Otro factor importante que se debe tener en cuenta
en el disefio de deshidratacion con glicol es el hecho que a temperaturas
de contacto por encima de 100 F la perdida de glicol durante el contacto

es excesiva, y por debajo de 50 F el glicol presenta problemas de flujo ya



que por debajo de esta temperatura la viscosidad del glicol es muy

grande.

1.2.1.2 Deshidratacion por Adsorcion

Otro proceso empleado para deshidratar el gas de pozo se basa en el
principio de adsorcién. La adsorcion es un fendmeno fisico, el cual ocurre
cuando moléculas de gas saturadas de agua entran en contacto con una
superficie sélida que tiene gran afinidad a ella. Aqui el gas es hecho pasar
por un lecho empacado, el cual selectivamente adsorbe el agua que se
encontraba en el gas. Una vez el adsorbente se satura, este es

regenerado utilizando una corriente de aire caliente.

Para llevar a cabo este proceso es necesario tener minimo dos lechos
conectados en paralelo para que mientras en uno se lleve cabo la
deshidratacion, en el otro se encuentra en el proceso de regeneracion. En

la Figura 1.3 se observa un sistema de adsorcion.

Figura 1.3: Sistema de Adsorcién
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> — FWKO
X 1 % ==
Enfriador
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Adsarbedora en
Servicio
ZONA DE
EQUILIBRIO Adsorbedo_rg en
_____ Regeneracion

Separador ZONA DE SILICA GEL

de Entrada [FRANSFERENCIA
v _ DE MASA (MT2)
Gas ZONA ACTIVA
Hdmedo

v Horno
X ‘ 600 °F
Lo Gas
Liquido Seco

. . o . X Valvula Abierta
Linea Proceso de Deshidratacion. Gas Himedo — Gas Seco

=== Linea Proceso de Regeneracién. Gas Seco — Gas Himedo X Valvula Cerrada

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.



Al igual que en el proceso de absorcion, la seleccién de un buena agente
adsorbente, en este caso, es crucial para lograr una buena deshidratacion

del gas.

A continuacién se enumeran las caracteristicas principales con las cuales

debe contar un buen agente adsorbente:

a. Gran capacidad de adsorcién en el equilibrio.

b. Adsorcion reversible, permite la regeneracion del adsorbente.
c. Rapida cinética de adsorcion.

d. Inercia quimica.

e. Cambio de volumen pequefio con la temperatura y saturacion.
Entre los principales rellenos de lechos se encuentran la alumina
activada, geles de silice y zeolitas, las cuales se utilizan como tamices

moleculares que ademas de deshidratar también endulza el gas natural.

En la tabla 4 se encuentra el punto de rocio alcanzado por los diferentes

tipos de desecantes solidos.

Tabla 4: Punto de Rocio para Tipos de desecantes Solidos

Tipo Punto de Rocio
(°F)
Silica Gel -70 @ -80
Alimina -100
'Tamiz Molecular -150

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicién.



1.2.1.3 Deshidratacion utilizando membranas semipermeables

Las aplicaciones industriales de esta técnica de deshidratacion son
actualmente limitadas, ya que se encuentra aun en etapa de
investigacion. Sin embargo los resultados de muchas investigaciones
muestran que a comparacion con el proceso de deshidratacion con glicol,
la deshidratacibn con membranas semipermeables muestra ser

econdmica y compacta, lo cual es muy util en instalaciones costa afuera.

1.2.2 Endulzamiento

Generalmente el gas natural contiene CO, Y H,S. Cuando la purificacién
del gas natural involucra basicamente la remocion de gases acidos, se
habla de endulzar el gas natural, y los procesos que cumplen este

objetivo, se denominan procesos de endulzamiento.

Los procesos de endulzamiento los podemos clasificar de acuerdo al tipo

de reaccion que presente:

a. Absorciéon quimica
b. Absorcion fisica

c. Combinacién de ambas

2 Absorcién quimica

La mayoria de los solventes quimicos regenerativos para endulzamiento
son alcanolaminas. Las aminas son bases organicas débiles que se
combinan quimicamente con los gases acidos para formar sales
inestables a moderadas temperaturas. Estas sales se rompen a

temperaturas altas y bajas presiones.



El proceso de endulzamiento por absorcion quimica se muestra en la

Figura 1.4 y al igual que la deshidratacién por absorcidon, consta
principalmente de dos secciones, una zona de absorcion y otra de

regeneracion.

En la primera zona lo que se busca es poner en contacto el gas acido con
una solucion acuosa de alguna alcanolamina para llevar a cabo la

retencion del H2S y el CO2 de este gas.

Una vez los gases acidos del gas de pozo son retirados, la solucion de
amina pasa a una zona de regeneracion, la cual es el complemento del
proceso donde se lleva a cabo la desorcién de los compuestos acidos

diluidos en la solucién para poder reutilizarla.

Figura 1.4: Esquema del Proceso de Endulzamiento
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Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.



1.3 OPERACIONES PARA PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

Esta segunda etapa comprende dos operaciones; recuperacion de gas
pobre y fraccionamiento del producto de fondo de la torre

desmetanizadora.

1.3.1 Recuperacion de Gas Pobre

En esta seccion se presenta un esquema resumido de los principales
métodos utilizados para la remocion de hidrocarburos pesados (C6+) de
la corriente de gas natural, una vez se haya retirado todas las impurezas

mencionadas anteriormente. Entre ellos se encuentra principalmente:

a. Absorcion.
b. Refrigeracién mecanica.

c. Criogénico (Joule-Thomson "turboexpansores”).

1.3.1.1 Separacion por Absorcion

Al igual que en todos los proceso de absorcion, en los cuales un aceite
absorbente es utilizado para “limpiar” la corriente de gas, el proceso
consta de dos etapas. La primera etapa es la etapa de absorcion, y la

segunda es la regeneracion del solvente.

La presion de operacion de la torre de absorcion oscila entre 400 — 1000
Psia dependiendo de la cantidad de componentes pesados presente
dentro del gas (a mayor presion mejor absorcién, y su temperatura es por

lo general es la temperatura ambiente.



Después de la remocion del C3* en la etapa de absorcion, el aceite
cargado pasa a una etapa de regeneracion, donde ademas de despojar el
aceite de los componentes absorbidos del gas para su recirculacién, se
recogen en el destilado los componentes mas pesados del gas para su
posterior fraccionamiento. En ocasiones es necesario poner una
desetanizadora entre la torre de absorcion y la torre fraccionamiento, para

retirar el exceso de etano y metano presentes en el aceite.

Este proceso lleva consigo muchos problemas de consumo energético,
por lo que ya casi no es usado en las plantas de tratamiento de gas hoy

en dia, solo se mantiene en las que fueron disefiadas originalmente asi.

1.3.1.2 Proceso de refrigeracion

La produccion de C;* a bajas temperaturas en muchas plantas de

tratamiento de gas, la idea es condensar el C;" de la corriente de gas.

Se utiliza una cadena de refrigerantes (chillers) que enfrian la corriente de
gas a una temperatura entre 0 y -40 °F, aqui los liquidos son separados a
diferentes temperaturas para luego ser fraccionados en los diferentes

productos.

Las condiciones de operacion mas importantes en el momento de llevar a
cabo la separacion estan determinadas por dos objetivos principales: La
obtencién de productos de C3*, y la limpieza del gas de pozo para retirar
los productos que son deseados. Si lo que se quiere es retirar el C3* para
luego ser vendido, la temperatura de la separacion debera ser
aproximadamente de 6 a 10°C por debajo del punto de rocio del
componente mas liviano del Cs*, por otro lado si lo que se quiere es
condensar los componentes mas pesados, se debe evitar Ia

condensacion de metano.



Las siguientes son consideraciones de disefio generales para la obtencion

de diferentes tipos de productos utilizando un proceso de refrigeracion:

a. Si el producto liquido es para ser vendido como “petréleo crudo”,
entonces la temperatura de la separacioén debera ser alrededor de los 0 a
5°C.

b. Si el producto liquido contiene cantidades apreciables de propano,
entonces la temperatura sera de -18 a -30°C. En este caso depende de si
el proceso de refrigeracion esta o no combinado con un proceso de

absorcion.

c. Si la temperatura de operacion es por debajo de -30°C, entonces se
entrara a trabajar en un rango criogénico donde se recomienda mejor el

proceso de Turbo-expansion de Joule-Thomson.

Una optimizacion de la planta de refrigeracion, es la planta criogénica, la

cual ya no necesita de un agente absorbedor para el retiro del Cs".

1.3.1.3 Proceso criogénico

El Etano, GLP y la gasolina natural presente en el gas natural podria se
separado utilizando dos meétodos diferentes basados en la expansion

criogénica (auto refrigeracion).

a. Proceso de Joule-Thomson. En este proceso se puede utilizar una
turbina para expandir el gas hasta obtener temperaturas de -150°F, donde
por medio de un proceso de destilacion se puede obtener gas natural con
una fraccion masica de 0.95 en metano. Utilizando la turbina para lograr la
expansién daria como resultado un trabajo provechoso, lo que

termodinamicamente resultaria en un proceso isentropico.



b. Por otro lado la expansion se puede llevar a cabo utilizando una
valvula, en esta caso el proceso seria isoentalpico y las temperaturas

obtenidas estarian alrededor de los -50°C.

Esta opcibn es la opcibn mas viable tanto econdmica, como
energéticamente y es la utilizada en las plantas de tratamiento de gas hoy

en dia.

1.3.2 Fraccionamiento

El fraccionamiento es una unidad de operacion utilizada para separar

mezclas en productos individuales.

El fraccionamiento involucra la separacion de los componentes por la
volatilidad relativa. La dificultad de una separacion esta directamente
relacionada a la volatilidad relativa de los componentes y a la pureza

requerida de los productos.

La separacion de C," requiere diferentes métodos, esto depende de la
naturaleza del gas que se esté procesando, como de los productos finales
que se deseen obtener.

Los principales productos que se obtienen durante el fraccionamiento de
gas natural son: propano, butanos (iso-butano, nbutano, los cuales en

algunos casos son separados) y gasolina natural.

La gasolina natural no se considera un producto por si sola, esta una vez
es obtenida de la separacion de los butanos es enviada a un

procesamiento posterior antes de obtener el producto final.

Un ejemplo del tren de fraccionamiento usado para producir propano,

butano y gasolina natural se ilustra en la Figura 1.5.



Fiaura 1.5: Tren de Fraccionamiento
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En una planta de fraccionamiento de gas es comun encontrar los
siguientes tipos de separacion de acuerdo al equipo utilizado, estos

productos se muestran en la tabla 5.

Tabla 5: Fraccionamiento de Gas Natural de acuerdo al equipo empleado

EQUIPO O TORRE | ALIMENTO TOPE FONDO
Desmetanizadora C1/C2 Metano | C2+
Desetanizadora GLP Etano C3+
Despropanizadora | Fondos desetanizadora Propano | C4+
Debutanizadora Fondos despropanizadora | Butanos | C5+

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicién.

Aunque, como se menciono anteriormente, los procesos de
fraccionamiento son distintivos de cada planta, unificar los criterios de
disefio es imposible. Sin embargo el control de las siguientes variables de
operacion, garantizan resultados eficientes en el momento de hacer el

fraccionamiento:



a. La temperatura en el tope de la torre. Esta temperatura determina la
cantidad de hidrocarburos pesados en el destilado. Para controlar esta
temperatura es necesario controlar la razon de reflujo, un aumento en la

cantidad del reflujo, reduce la temperatura en el tope de la torre.

b. Temperatura del re-hervidor, la cual determina la cantidad de

hidrocarburos livianos en el producto de fondo.

c. Presion de operacion de la torre de fraccionamiento. Esta debe ser

regulada de acuerdo al perfil de temperatura al cual opera la torre.

La principal idea del fraccionamiento es encontrar una manera efectiva y
econdmica de obtener productos con mayor valor agregado que el simple

fondo del tratamiento de gas.



2. DIVISION DE LA PLANTA ORIGINAL

La funcién principal de la Planta Procesadora de Gas Natural, es separar
los componentes licuables del gas natural rico que se produce en los
pozos de los campos, para obtener finalmente un gas residual o pobre
con un porcentaje alto de metano y productos blancos valiosos (propano,

butano y gasolina natural).

De acuerdo a la funcionalidad de cada una de las partes de la planta, este
sistema convencional, fue dividido en tres secciones que se analizaron de
forma independiente. Estas secciones consisten en: seccion de
deshidratacion, seccion de refrigeracion, seccion de absorcion con aceite

pobre y fraccionamiento.

En la figura 2.1 se ilustra el diagrama de flujo del proceso general de la

planta original de gas.
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Figura 2.1: Diagrama de Flujo del Proceso General
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2.1. SECCION DE DESHIDRATACION

El proceso de absorcion de agua se lleva a cabo poniendo en contacto el
gas de pozo, con una corriente de glicol limpio, a diferencia de la literatura
en esta planta no se cuenta con un contactor (torre) sino que el gas y el

glicol son mezclados como una sola corriente a lo largo de la tuberia.

Durante este contacto el glicol se carga de agua y luego es separado de
la corriente de gas utilizando un tanque de separacién de tres fases: Fase
gaseosa (gas), fase liquida liviana (hidrocarburos condensados) y fase

liquida pesada (una mezcla de glicol con agua).

De ahi el glicol saturado pasa a una torre regeneradora donde es
removida el agua como vapor. La figura 2.2 muestra el esquema de la
seccion de deshidratacion en HYSYS 3.2.



Figura 2.2;: Esquema de la Seccidn de Deshidratacién en “HYSYS 3.2”
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Los equipos que intervienen en este sistema son:

s Deshidratador de glicol: en este equipo se mezcla el glicol con el agua
condensada del gas enfriado y refrigerado para evitar la formacion de

hidratos.

2l Almacenador de glicol: tanque que se utiliza para almacenar el glicol

libre de cualquier proceso.

1l Separador de glicol: es el equipo principal de este sistema, su funcion
basica consiste en separar por sedimentacion el glicol inyectado en el
intercambiador gas - gas y en el refrigerador de propano con el fin de
evitar la formacion de hidratos. Ademas de separar el glicol del gas
rico, este equipo cuenta con una pierna o regenerador que facilita la

remocion del glicol rico en agua. (Figura 2.3).

Figura 2.3: Separador de Glicol (Izquierda) — Sistema de Regeneracion (Derecha)

Fuente: ECOPETROL S.A.



2.1.1 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos

a. Torre Regeneradora:

* Numero de platos 8

* Plato de alimentacion 5 (abajo hacia arriba)
* Presion en el condensador 795 Psia

» Temperatura en el condensador 626,6 F

* Presién en el re-hervidor 800 Psia

* Temperatura en el re-hervidor 7716 F

b. Tanque de Separacién de tres fases:

* Presién 885 Psia

 Caida de presion 3 Psia

* Temperatura 96F

c. Bombas

Bomba P 102 P 103

* Potencia 0,2402 Hp 2.288 e-2 Hp
* Incremento de presion 92 Psia 875,3 Psia

d. Intercambiador de Calor E-104
« U (Btu/ h-ft*-F) 28,67
« Area trasferencia de calor 649,3 ft?

2.2. SECCION DE REFRIGERACION CON PROPANO
Este sistema complementario utiliza el ciclo de vaporizacién, compresion y
condensacion de propano refrigerante para alcanzar las temperaturas que

requiere el sistema de absorcion para su efectivo desarrollo.

Los equipos que intervienen en este sistema son:
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2l Acumulador Refrigerante: separador horizontal cuya funcién es la de
mantener almacenado en estado liquido el propano de

almacenamiento.

2l Economizador Refrigerante (Economizer): esta ubicado al lado del
acumulador conformando un solo conjunto horizontal (Acumulador +
Economizador), y es alli donde se expande el propano disminuyendo
su presion (200 PSIG a 70 PSIG) pasando a la succion de vapores en
la segunda etapa de la unidad compresora. Las trazas de liquido pasan

al refrigerador (chiller).

-1l Refrigerador (chiller): es el equipo principal de este sistema (ver Figura
2.4). Basicamente consiste en un intercambiador cuya funcion es bajar
la temperatura de 45° F a 10 °F del gas de entrada por medio de la
interaccion con propano refrigerante, En este equipo, el propano se
vaporiza a medida que el gas rico que fluye por el interior de los tubos

cede su calor al propano.

Figura 2.4: Refrigerador de Propano (Chiller)

Fuente: ECOPETROL S.A.



4l Limpiador Refrigerante: separador horizontal que se encarga de limpiar

0 separar las trazas de agua del propano, permitiendo sélo el paso de

vapores a la primera etapa de succién de los compresores.

2.2.1 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos

a. Acumulador
» Temperatura
* Presiéon

* Volumen de liquido %

b. Economizador

Temperatura

Presion

Volumen de liquido %

c. Chiller

Delta T en los tubos

Delta T en la carcaza

Area trasferencia de calor

88.59 F
265 psia
50

47,26 F
93 Psia
50

64,22 F
59,47 F
649,3 ft?



Figura 2.5: Esquema de la Seccién de Refrigeracién con Propano en HYSYS 3.2”
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2.3. SECCION DE ABSORCION Y FRACCIONAMIENTO

En esta seccidon de la planta es donde el gas enfriado se procesa para
obtener los productos finales de venta tales como gas natural, propano,
butano y gasolina natural. En esta seccion se busca reducir el consumo
energético y mejorar tanto la pureza como la cantidad de los productos

obtenidos.

En esta “sub-planta” van incluidos los siguientes equipos de operacion:
torre de absorcidn, un destilador flash, torre desetanizadora, torre

fraccionadora, torre despropanizadora y torre desbutanizadora.

Actualmente el aceite utilizado para el tratamiento del gas es una mezcla
de hidrocarburos desde C; hasta Cq1 con peso molecular promedio

aproximado de 137 kg/ kmol.

Figura 2.6: Torre Absorbedora (Izquierda)-Torre Desetanizadora(Derecha)

Fuente: ECOPETROL S.A.



2.3.1 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos

Los datos relacionados con el numero de platos, platos de alimentacion y
presiones de las diferentes torres de operacion fueron tomados del
manual de disefio de la planta de tratamiento de gas, (estos datos no

fueron manipulados).

a. Torre de Absorcion.

* Numero de platos 24
* Presion en el tope 870 Psia
* Presion en el fondo 880 Psia

b. Destilador Flash
* Presion 329 Psia

» Temperatura -6,97°C

c. Torre Desetanizadora

* Numero de platos 22
* Platos de alimentacion Tope y 14 (abajo hacia arriba)
* Relacion alimentacién 0,05/0,95 (tope-plato 14)
» Temperatura corriente de alimentacién
plato 14 86 F
* Presion en el rehervidor 330 Psia
* Presion en el tope de la torre 320 Psia
* Criterio de convergencia (HYSIS) Composicion de

recuperacion de etano 0,99

d. Torre Fraccionadora

* Numero de platos 24
* Plato de alimentacion 14 (abajo hacia arriba)
» Temperatura corriente de alimentacién 3848 F

* Presién en el rehervidor 152 Psia



* Presion en el tope de la torre

* Criterio de convergencia (HYSIS)

e. Torre Despropanizadora
* Numero de platos
* Platos de alimentacion

» Relacion alimentacion

» Temperatura corrientes de alimentacion

* Presioén en el rehervidor

* Presion en el tope de la torre

* Criterio de convergencia (HYSIS)

f. Torre Desbutanizadora
* Numero de platos

* Platos de alimentacion

* Relacion alimentacion

* Presion en el rehervidor

* Presion en el tope de la torre

* Criterio de convergencia (HYSIS)

g. Bombas
Bomba

* Incremento de presion

P 100
160 Psia

140 Psia

Composicion de
recuperacion de hexano
0,91 en el destilado y
temperatura del

condensador 128,6 F

36

22 y 24 (abajo hacia arriba)
0,5/0,5

140 F

300 Psia

270 Psia

Composicion de
recuperacion de propano
0,99 y de i-butano 0,005 en

el destilado

36

22y 26 (abajo hacia arriba)
0,5/0,5

110 Psia

50 Psia

Composicion de
recuperacion de n-butano
0,99 en el destilado

P 101
723 Psia



Figura 2.7: Esquema de la Seccién de Absorcién y Fraccionamiento en “HYSYS 3.2"
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3. ESTUDIO TECNICO DEL USO DE SISTEMAS CRIOGENICOS EN
LA RECUPERACION DE ETANO EN UNA PLANTA
CONVENCIONAL

3.1. ESTADO DEL ARTE

Hace 50 afios, el desarrollo de las plantas de absorcién dio la habilidad
para recuperar etano que fue “ha propédsito” absorbido. El mercado para el

etano incremento cuando el mercado de los plasticos también incremento.

Un sistema de “productos” fue desarrollado en los estados unidos para
llevar C," desmetanizados a unas plantas de fraccionamiento central
donde el etano logro ser separado y transportado por tuberia a las plantas

de produccioén de etileno (Figura 3.1).

Figura 3.1: Diagrama de Procesamiento del Gas Natural con Tecnologia de

Absorcion 50's
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El etano entregado de esta manera llego a ser el suplemento y mas tarde
suplanto al propano en la produccion de etileno. En Europa, este fue un
negocio predominantemente rentable y mantuvo muy poca aplicacion a la
produccion de derivados a partir del gas natural, donde los petroquimicos

fueron derivados de los cortes de aceite.

Aunque el mercado de los plasticos aumento rapidamente, mas que el
suministro del etano, que hasta el momento se consideraba un
“accesorio”, pocas plantas de absorcion fueron construidas basadas en la
economia del recobro adicional de etano. Pues el proyecto econémico fue
marginal debido al incremento de capital y a los costos de operacion de

estas plantas.

El incremento en la circulacidn de aceite resulté en equipos complejos a
través de la planta con resultados de incremento en la utilidad y otros

costos de operacion. (Figura 3.2)

Figura 3.2: Diagrama de Procesamiento del Gas Natural con Tecnologia de

Absorcion y Refrigeracion 60's
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En enero de 1964, la primera planta criogénica (turboexpansion) comenzé
operaciones para recuperar C3+ desde el gas natural, basada en una
“caida de presion libre”, en una aplicacion donde el gas de entrada estaba
a 600 psig y era requerido a solo 200 psig para propodsitos de

combustible.

La opinién de esta fue que los expanders eran aplicables “solo cuando

una caida de presion libre estaba disponible”. (Figura 3.3)

Figura 3.3: Diagrama de Procesamiento del Gas Natural con Tecnologia de

Turboexpansion 70’s. Recobro de Etano 80 %
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El suceso de esta operacion llevo al concepto del concepto de recobro de
etano por refrigeracion profunda, econdémicamente obtenible por el

proceso de expansion.

Adicionalmente estos estudios técnicos mejoraron el disefio

sustancialmente hasta lograr recobros de etanos mayores al 60%,



econodmicamente viables siempre y cuando los costos de recomprension

para llevar el gas de venta a la presion de entrega fueran estudiados.

En menos de 2 afos, la gran mayoria de las plantas de etano que

comenzaron a construirse fueron del tipo turboexpander.

Los disefios para el recobro de etano lo han incrementado a niveles del
90% y mas. (Figura 3.4).

Figura 3.4: Diagrama de Procesamiento del Gas Natural con Tecnologia de

Turboexpansion 80°s-90's. Recobro de Etano 90 %
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El proceso de absorcidon se hizo obsoleto para recobro de etano y
propano, esencialmente debido a la simplicidad mecanica, disminucion
del mantenimiento, reduccién de los servicios, seguridad y labores del
sistema de expansién. El proceso convencional de absorcion raramente

recibe modificaciones actualmente.



Diversos temas fueron desarrollados como consecuencia de la nueva

tecnologia de expansion:

& Necesidad de una profunda remocion de H,O.

La industria respondié con el desarrollo de absorbentes especiales para
remover agua a los niveles mas bajos de 1ppm de vapor de H,O (tamiz

molecular), la cual la hizo la tecnologia de preferencia.

@ Necesidad de remocion del CO, para controlar la formacion de
sélidos del CO,; en secciones criogénicas de Ilas plantas

(desmetanizadoras).

La tecnologia disponible en el tiempo (absorcion fisica y quimica) fue
suficiente para capturar y remover el CO; necesario para el nuevo

mercado, esta se continlia usando actualmente.

@ Desarrollo de una adecuada metalurgica para resistir las condiciones

del proceso.

@ Necesidad de optimizar el sistema de recobro de calor.

Diversas técnicas fueron desarrolladas para el uso de una fuente integral

de energia.

2 Necesidad de optimizar el disefio del proceso para reducir el

consumo de energia en la recomprension del gas de ventas.

Esta necesidad representd uno de los mas grandes retos de los
disefiadores del turboexpander, por que inicialmente este proceso fue

solo justificable sobre la base de una caida de presion libre; luego un



nuevo paradigma surgio: minimizar la potencia de recomprension

requerida en el proceso.

En este sentido, la optimizacion de las condiciones de operacién y los
continuos retos sobre las limitaciones del disefio fueron fundamentales

para la consolidacion de esta tecnologia. (Figura 3.5).

Figura 3.5: Requerimientos de Compresién para Plantas De NGL
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Fuente: High Efficiency NGL Recovery via a New Process. Technip. 2002.

Estos retos crearon la necesidad de tener herramientas de disefo
adecuadas para predecir el comportamiento de fases, la formaciéon de

solidos y el equilibrio.

La industria, la academia y los centros de investigacién trabajaron
extensivamente para desarrollar conocimientos aplicables en esos
campos. Soluciones creativas e innovadoras surgieron desde ese afan

por ganar estratégicamente posiciones tecnologicas.

Tecnologias como la destilacidon extractiva del CO,, el proceso de reflujo

subenfriado y la separacién criogénica de gas acido son ejemplos de



estas soluciones, algunas de las cuales se hicieron muy populares en el

mercado.

Podemos decir que la tecnologia de los ultimos 50 afios ha sido

enormemente fértil desde el punto de vista técnico.

3.2. SISTEMAS CRIOGENICOS DISPONIBLES

Las crecientes oportunidades econdmicas que presentan los mercados
asociados a los liquidos del gas natural (etano, propano, butano y
gasolina) determinaron el desarrollo de diversas tecnologias de

turboexpansion.

Si bien en todos los casos la presion del gas de alimentacion es empleada
para producir la refrigeracion requerida a los efectos de lograr la
separacion de los componentes, las diferencias entre los distintos disefios
radican en las estrategias de recuperacion energética que cada uno de

ellos emplea.

Para condiciones particulares de alimentacién y limites de bateria dados,
los distintos arreglos de recuperacidn de energia arrojaran, en general,
distintas recuperaciones de productos liquidos; aun cuando las diversas
tecnologias sean capaces de lograr recuperaciones similares, se
presentaran diferencias respecto de los costos de capital y operacién
requeridos, pudiéndose identificar ademas fortalezas y debilidades

relacionadas a la operabilidad de las mismas.

Un nuevo proceso de alta eficiencia en el recobro de C.. es presentado.
La potencia de comprension es tipicamente 5 a 10% mas baja que en

procesos comparados con un recobro equivalente.



La estrategia de alta eficiencia de este nuevo proceso el llamado Cryomax
MRE®, este esta basado en el uso de multiples reflujos externos a la
desmetanizadora para optimizar la composicion y la tasa de flujo del
reflujo interno de la desmetanizadora. Esto permite operar la torre a altas
presiones resultando en bajas potencias de compresion con una

complejidad adicional limitada.

La optimizacidn de las corrientes y composicion de los reflujos combinada
con una alta presiéon en la torre, también resulta en una alta tolerancia al
CO, en el alimento de la planta lo que resulta en la eliminacion o

disminucion de las facilidades de tratamiento en la entrada de CO..

El proceso es altamente adaptable para un amplio rango de alimentos. Un
estudio de los procesos es presentado para ambas, nuevas y anteriores

aplicaciones.

El desarrollo de estos procesos esta incluido para su comparacion.

3.2.1 Cryomax SER®

El proceso Cryomax MRE® es una continuacién natural de los procesos
de recobro de etano existentes. Para comenzar, el Cryomax SER® (Single

Reflux Ethane Recovery) se muestra en la Figura 3.6.

La principal caracteristica de este proceso es bypasear un porcién del gas
de alimento al turbo-expander a través de un condensador de reflujo.
Bypasear este gas mejora la integracién del calor y crea un reflujo pobre

que mejora la eficiencia de recobro.



Technip tiene experiencia con este proceso en Venezuela en las
facilidades de Santa Barbara. Estas facilidades fueron instaladas en 1992

y tiene una capacidad de 400 MMSCFD en cada uno de los dos trenes.

La implementacion de este proceso en la planta de Santa Barbara fue
disenado para recuperar el 60% de etano y 92% de propano. El disefio de

gas de entrada contenia aproximadamente 5% de CO..

Figura 3.6: Esquema del Proceso Cryomax SER®
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Fuente: High Efficiency NGL Recovery via a New Process. Technip. 2002.

En estas facilidades se incluye un reflujo a la desmetanizadora para

mantener el recobro de C,. a una alta presion en la torre de 435 psig.

El reciclo efectivo de etano incremento las funciones del rehervidor en la
desmetanizadora, durante periodos cuando se requiera reciclos

econdmicos de etano.



Las facilidades de Santa Barbara fueron disefiadas para recuperar menos
del 80-90% de etano, el Cryomax SER® es capaz de esto dependiendo de

las razones econdmicas del disefo.

Normalmente un mercado local preparado es requerido para soportar o
financiar el recobro de etano puesto que el almacenamiento y el

transporte de este nuevo producto son costosos.

Las plantas de este tipo han sido implementadas en areas productores de

gas alrededor del mundo donde el recobro de etano es importante.

3.2.2 Cryomax DRE®

Mientras los beneficios y la simplicidad directa del Cryomax SRE® estan
bien entendidas y documentadas en la industria del procesamiento de
gas, los tiempos econdmicos dictan que es deseable aumentar el recobro
de etano, particularmente si la inversion y los costos de operacion pueden
ser mantenidos aproximadamente iguales o solo escasamente

incrementados.

Esta ventaja fue aprovechada por Technip para desarrollar la patente
Cryomax Dual Reflux Ethane Recovery Process. Technip utilizd
satisfactoriamente este proceso de alta eficiencia en el recobro de etano

en las facilidades de Lacq y en el Tablazo en Venezuela.

Las facilidades francesas de Lacq fueron instaladas en 1987 y las
facilidades Venezolanas fueron instaladas en 1995. Un esquema para el

proceso Cryomax DRE® es mostrado en la figura 3.7.

El esquema del proceso ilustra el uso de dos corrientes de reflujo para

lavar el etano. El reflujo rico inferior es alimentado a la seccion



empaquetada en la parte mas baja de la seccién de reflujo de la
desmetanizadora; este reflujo es el mismo reflujo utilizado por el proceso
cryomax SRE®. Usando el reflujo superior es decir, el condensado del gas
natural reciclado desde la tapa intermedia de compresion de gas residual
se aumenta el proceso DRE® proporcionando un reflujo mas pobre que el

reflujo usado en el cryomax SRE®.

Figura 3.7: Esquema del Proceso Cryomax DRE®
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Fuente: High Efficiency NGL Recovery via a New Process. Technip. 2002.

El reflujo mas pobre permite un mayor recobro de etano a una potencia de
recomprension equivalente. El proceso DRE® es recomendado para

requerimientos de recobro de etano de 90% o mayores.

Como dato de operacion las facilidades de Lacq fueron disefiadas para
recuperar 50 a 72% del etano para un alimento de entrada de 380
MMSCEFD y recuperar el 82% del etano para una rata de flujo del etano de
330 MMSCEFD.



3.2.3 Cryomax MRE®

Después de revisar las tecnologias anteriores, se hizo evidente que
puede haber una forma para combinar las caracteristicas de estas
tecnologias y producir un proceso que fuera mas eficiente al recuperar
mayor etano. Technip ha desarrollado el proceso Cryomax MRE® para
utilizar estas caracteristicas. El esquema basico para este proceso es

mostrado en la Figura 3.8.

El reflujo a la desmetanizadora proviene de tres fuentes. El reflujo pobre
superior es el proveniente del condensado del gas residual. El reflujo
medio viene del bypass del turbo-expander alrededor del separador frio y

el reflujo inferior viene del separador de vapor flash.

Figura 3.8: Esquema del Proceso Cryomax MRE®
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Fuente: High Efficiency NGL Recovery via a New Process. Technip. 2002.



El modelo usado para desarrollar el Cryomax MRE® esta basado en
alcanzar un predeterminado recobro de etano, manteniendo las perdidas
de HP (energia) constante. Fue encontrado que cada corriente de reflujo

tiene un flujo 6ptimo y la ventaja de cada reflujo fue probada.

Como se muestra en la tabla 6, en la literatura encontramos que el
proceso MRE® proporciona mas recobro de etano a una potencia (HP)

equivalente.

Alternativamente el proceso MRE® proporciona un recobro equivalente de

etano a una potencia HP reducida.

También se nota que la potencia de refrigeracion puede normalmente ser
reducida cuando ambos el Cryomax DRE® o MRE® son implementados, la
implementacion del proceso Cryomax MRE® resulta en las mas bajas

potencias de compresion y refrigeracion.

Tabla 6: Comparacién de los Procesos Cryomax

Parametros de Cryomax SRE” Cryomax DRE" Cryomax MRE® |
Comparacion (Single Reflux) (Dual Reflux) (Multiple Reflux)
Recobro de
90.7 92.7 92.7
Etano %
Potencia de
Recomprension Gas 11780 11710 11740
Ventas (HP)
Potencia de
3705 2501 1962
Refrigeracién (HP)
Total Potencia (HP) 15485 14211 13702
Presion
Desmetanizadora 415 440 422
(Psig)

Fuente: High Efficiency NGL Recovery via a New Process. Technip. 2002.



3.3FACTORES QUE AFECTAN LA CALIDAD DEL PROCESO

Existen variables que estan relacionadas a la operabilidad de la planta,
como son la presion de entrada, la influencia del contenido de CO; en el
gas natural; al igual que una adecuada unidad de deshidratacion y

fraccionamiento.

3.3.1 Presién de entrada

Conforme se incremente la presién de entrada, para una dada presion de
operacion de la columna Desmetanizadora (o Desetanizadora, segun
corresponda), se tendra mayor recuperacion como resultado de las
menores temperaturas alcanzadas en el proceso.

Sin embargo, las menores temperaturas alcanzadas pueden producir
efectos negativos como son: sobrecondensacion del componente liviano
que se desea rechazar por cabeza (que se traducira en el aumento de los
requerimientos de fraccionamiento para esta) y acercamiento al punto de

solidificacion de didxido de carbono.

En general, el limite superior para el aumento de presién de entrada
estara determinado por la evaluacion econdmica de las instalaciones de

alta presion y/o por los objetivos de explotacion del reservorio.

Cabe destacar que el aumento de la presion de entrada producira el
incremento de los costos de los equipos de proceso. A mayor
recuperacion de liquidos, mayores seran los volumenes requeridos para
los equipos de proceso, ademas del posible aumento de la presion de
disefio mecanico de los mismos. Para nuestro caso de estudio la presién

de entrada al proceso es de 900 Psia.



& Presion de la columna Desmetanizadora (o Desetanizadora)

Para una dada presiéon de entrada, conforme se opere la columna
desmetanizadora (0 desetanizadora, segun corresponda) a menor
presion, se tendra mayor recuperacién de liquidos dadas las menores
temperaturas alcanzadas en el proceso y el aumento de las volatilidades

relativas de los componentes.

Ademas de la posibilidad que se presenten las consecuencias negativas
mencionadas en el item anterior (como resultado de las bajas
temperaturas alcanzadas), conforme disminuye la presion de operacion
de esta columna, aumenta la potencia de recompresion. Sera conveniente
en general establecer presiones de evaluacién que tengan relacién con el
escalonamiento de potencias nominales de los impulsores de los

compresores.

El limite superior para la presion de operacion de esta columna es la
presion critica del producto de fondo. La columna debera operar por
debajo de esta presion a fin de posibilitar la coexistencia de las fases

liquido y vapor que permitan efectuar la separacién deseada.

3.3.2 Contenido de dioxido de carbono en la alimentacién

La necesidad de la instalacién de una unidad de remocién de diéxido de
carbono aguas arriba de una unidad criogénica estara regida por dos

factores:

@ Concentracion maxima admitida en el gas residual: esto es
especialmente trascendente cuando el gas residual se destina a la
venta. Concentraciones maximas de 2 % molar son comunes en

distintas legislaciones. Para este caso, y asumiendo que se desea



recuperar propano Yy superiores, un gas de alimentacion de
concentracion 2 % molar, producira en general un gas residual de
concentracion mayor al 2 % molar de diéxido de carbono por efecto
de la concentracion sufrida como consecuencia de la eliminacion de
los componentes pesados. Para nuestro caso el contenido de CO;

en la corriente de alimentacion es de 0,7562 % molar.

& Tolerancia de la tecnologia de turboexpansion al diéxido de carbono:
el problema que presenta el diéxido de carbono es la posibilidad de
congelamiento. Por ende, una medida de la tolerancia al mismo
estara dada por la diferencia entre la temperatura operativa y la
temperatura de solidificacion a la presion de operacion. Para una
concentracion de didxido de carbono dada, conforme la presion de
operacion aumenta, aumenta también la temperatura de
solidificacion. Las corrientes mas frias de la planta deberan ser
objeto de esta evaluacién. Corrientes de alimentacion con un
contenido de dioxido de carbono superior al 1.5 % molar, pueden

presentar problemas de congelamiento.

3.3.3 Unidad de deshidratacion adecuada

Como consecuencia de las bajas temperaturas alcanzadas en el proceso,
y a los efectos de evitar la formacion de hidratos, el contenido maximo de
agua en el gas de entrada a la unidad criogénica no debera ser superior a
0.1 ppm. Este requerimiento puede satisfacerse mediante la instalacion
de una unidad de deshidratacion por adsorcion sobre tamices

moleculares.

Debido a la limitacion del simulador HYSYS 3.2 por motivos de licencia,
este tipo de proceso para la deshidratacion del gas natural no logro ser

implementado en los diferentes esquemas de recuperacion de etano; si



bien los detalles de disefio de esta unidad si se desarrollaron en este
trabajo, cabe destacar que el tamiz molecular empleado, los tiempos y
cantidad de lechos en operacion y regeneracion, el tipo de ciclo de
regeneracion, la fuente de fluido de regeneracion y la fuente de calor para
la regeneracion son variables que deben ser objetos de andlisis para las

condiciones particulares a fin de optimizar la operacion del sistema.

s Disefio del Proceso de Deshidratacion con Desecante Sélido

Antes de comenzar con el diseio del proceso de deshidratacién con
desecante solido se tiene que escoger el tipo de desecante el cual supla
nuestras necesidades, en este caso debemos escoger un desecante que
cumpla con la siguiente condicién: el contenido de agua en el gas de
entrada a la unidad criogénica no debera ser superior a 0.1 ppmw. Para el
disefio se escogio el tamiz molecular de 1/8” cilindro comprimido, el cual

cumple con esta condicion. Ver tabla 7.

Tabla 7: Propiedades Tipicas de Desecantes Sélidos

. J I Lot Apgrrosx. Mindom
Desiceani H!I.||H' H““‘"E:_'hl:‘“\ " Particle Sire i aphi iy, Mo stunre Comiemt of
Biwfith ) | Effluent Gas (ppow)
Alumina Gel Akcoa H-151 Spherical 2 [IE 0.20 510
Activatod Aluming Alcoa F-l Cramilar B2 1 /4°-8 mesh 0l
Silica Gel Sorbead®.R Spherical 49 A4-8 mash D.25 5-10
Silica Gel Sorbead®-H Spherical 45 3-8 mesh 025 -10
Mole Sieve Davison-4A Spherical 4245 4-8 mesh ar 0.24 ol
8-12 mesh
Mole Sieve Linde-4A Extruded ib-44 18" ar 1/167 024 ol
Cylinder

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.

A continuacién se realizara el calculo del diametro, altura, caida de
presion y la cantidad en Ibs de desecante sdlido para una adsorbedora

con tamiz molecular de 1/8” cilindro comprimido (extrudate).



Condiciones del gas a ser deshidratado:

Presién: 900 psia.
Temperatura: 93.20 °F.
Flujo molar: 15.41 MMSCFD.

Peso molecular: 22.07 Ib/Ibmol

a. Calculo de la viscosidad del gas (@ 900 psia, 93.20 °F y peso
molecular 22.07 Ib/lbmol).

2207

GE =
28.964

=0.76

De la fig. 23-23 del capitulo 23 de la GPSA @ 93.20 °F.

4, =0.0104centipoise

Luego se calcula la presion seudo critica y la temperatura seudo

critica, ver anexo 1.

Psc= 661.89 psia
Tsc= 404.52 °R

Luego se calcula la temperatura seudo reducida y presion seudo

reducida.

_ 93.2 + 460 137

T 40452
p =200 43
661.89

De la fig. 23-24 del capitulo 23 de la GPSA.



H 118
Ha

4 =1.18*0.0104 = 0.01227centipoise

b. Calculo del flujo real de gas q (@ 900 psia, 553.2 °Ry Z= 0.82) en
ft3/min.

q= 19.44* MMSCFD*Z *T
P

ft® /min

g - 19:44715.4%0.82*553.2
900

=150.893 ft> / min

c. Calculo de la velocidad superficial V en ft/min.
De la Figura 3.9 (@ 900 psia y 1/8” extrudate).

V = 23.5 ft/min.

d. Calculo del diametro del lecho D en ft.

* *
D= \/ 4*q = \/4 150.893 =2.83ft usar 3ft
7*V 7*23.5

e. Cantidad de agua en el gas

W= 14.81 Lb H,O/MMSCF
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Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicién.

f. calculo del factor de correccion de saturacién para el tamiz Cgs
De la Figura 3.10 (@ 93.20 °F).

Css =1

g. calculo del factor de correccion por temperatura Cr.
De la Figura 3.11 (@ 93.20 °F)

Cr=0.95
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Figura 3.10: Factor de Correccion de Saturacion para el Tamiz Cgs
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h. Calculo de la cantidad de tamiz molecular requerido en zona de
saturacién Ss.

Se asume que se remueve toda el agua presente en el gas y un ciclo
de 12 hrs (0.5 dias):

S, = i
7 0.13*Cg *C, 0.13*1*0.95
~923976  Lb

W _14.81LbH 20/ MMPCS *15.4AMMSCF *0.5D

i. Determinacion de la densidad del tamiz molecular.
De latabla1 @ 1/8” y linde 4?2 Extraded Cylinder

P =42 Lb/ft®

j- Calculo de la longitud del lecho empacado en la zona de saturacion
Ls.

4% *923.
L - 2sS 4 9223976:3.11 "
7*D2*p  g*32x42

k. Calculo de la longitud del lecho empacado en la zona de

transferencia Lytz.
Lyr, =(V/35)°*2=(235/35)"°*1.70=1.51  ft
z = 1.70 para tamiz molecular 1/8”
|.  Calculo de la longitud total del lecho empacado L.

L =L +L,,, =311+151=462  ft

Se usa 5 ft y alrededor de 6 ft de espacio libre se dejan por encima y

por debajo del lecho para asegurar una distribucion apropiada del gas.



m. Calculo de la caida de presion a través del lecho.

Peso molecular del gas =22.07
R= 10.73 (psia*ft’)/(°R*Lbmol)

p Pélf’rl\z/l) _ goi);;ts;a 22.07 _a1 b/
10.73 PM2° M |xg5320R*0.82
°R*Lbmol

A—LP = BuV +CpV? =(0.0722%0.01227 %23 5)+ (0.000124* 4.1* 23.5)

=0.30158  psi/ ft?
AP =0.30158* L =0.30158*5=151  psi

El AP=1.51 psi Vs 5 psi del disefio, luego esta bien.

La caida de presion de disefio esta alrededor de 5 psi y no se
recomiendan caidas mayores de 8 psi, dado que el desecante es fragil y
se puede quebrar por el peso del lecho y las fuerzas de caida de presién.
Por lo tanto siempre debe revisarse la caida de presidon después de fijarse

la altura del lecho.

n. Calculo del volumen total de tamiz Vys.

* N2 * *72 %
v, =2 D4 LT:”i S_3534  ft°

0. Calculo de la masa de tamiz molecular My;s.

M =V *p, =3534*42=1484.28  Lb



3.3.4 Unidad de Fraccionamiento

Se conoce con este nombre a la unidad alimentada por los liquidos
recuperados en la unidad criogénica, y cuya funcion es la de separar
dicha corriente en los productos liquidos especificados. Diversas son las
posibilidades de fraccionamiento y ellas dependeran de los

requerimientos del mercado al cual estén dirigidos los productos.

En el caso de estudio, consideramos un proceso de recuperacion de
etano y superiores. Para este caso los productos liquidos son: etano,
propano, butano y gasolina. La secuencia de fraccionamiento empleada
en este caso es comunmente la directa, esto es: el producto de fondo de

cada columna alimenta la columna siguiente.

Las presiones de operacion de estas columnas estaran determinadas por
la posibilidad de condensacion. En general se requerira un circuito de
refrigeracion con propano para la condensacion de la columna
desetanizadora, en tanto que para la condensacion en las columnas
Despropanizadora y Desbutanizadora sera suficiente el empleo de aire

ambiente.

En la tabla 8 pueden encontrarse parametros de operacion tipicos. No
obstante ello, es importante destacar que en funcion de los valores
relativos de los productos y de sus especificaciones, convendra en
general variar las condiciones de proceso de manera tal de proveer una
separacion que permita maximizar el caudal del producto de mayor

interés.



Tabla 8: Parametros Tipicos para Fraccionadoras Y Absorbedoras

: Relacion | Relacién
Presién NUmeros
de de Eficiencia de
: de de : :
Tipo de Torre : Reflujo Reflujo Plato
Operacion Platos ,
: Lo/D Lo/F %
psig Reales
mol/mol gal/gal
Desmetanizadora 200-400 18-26 Plato cima | Plato cima 45-60
Desetanizadora 375-450 25-35 0.9-2.0 0.6-1.0 50-70
Despropanizadora 240-270 30-40 1.8-3.5 0.9-1.1 80-90
Desbutanizadora 70-90 25-35 1.2-15 0.8-0.9 85-95
Separador Butanos 80-100 60-80 6.0-14.0 3.0-3.5 90-110
Despojadora 130-160 20-30 1.75-2.0 0.35-.40 Cima 67
Aceite rico Fondo 50
Desetanizadora 200-250 40 - - Cima 25-40
aceiterico Fondo 40-60
Estabilizadora 100-400 16-24 Plato cima Plato 40-60
condensado cima
Separador nafta 70
Separador gasoéleos 30
Despojadora agua 33
agria
Separador C3/C; 90
Absorbedora con 25-35
aceite

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.

3.4TEORIA DE LA SIMULACION.

La representacion de un proceso mediante la simulacion, implica la

determinacién de propiedades termodinamicas, fisicas y de transporte,




con las cuales se realizan los calculos de transferencia de masa y energia

requeridos.

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

modelo, y por tanto, el proceso debe repetirse.

Las ventajas del simulador son:

& La informacién en vez de ser transferida, es compartida entre las
aplicaciones.

& Todas las aplicaciones usan modelos termodinamicos comunes.

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

& Es necesario aprender a manejar una de las interfases.

2 Se pueden realizar intercambios entre las aplicaciones de
modelamiento en cualquier momento, adquiriendo asi una vision

global del proceso.

La simulacién debe iniciar con la construccion de un modelo conceptual,
mediante el cual se determinen los requerimientos basicos del proceso,
como equipos, corrientes de materia y energia, accesorios, etc. Basado
en el disefio conceptual, se procede a la construccion de un modelo en
estado estable, que debe ser ajustado apropiadamente para que simule el
proceso con la mayor exactitud posible; este ajuste se realiza utilizando

datos de campo. Una vez ajustado el modelo, se procede a determinar



las condiciones oOptimas de operacion. Paso siguiente, se ejecutan
calculos de dimensionamiento y costo del equipo requerido para realizar
modelamiento dinamico y poder determinar estrategias de control
apropiadas. Una vez el modelo se ha convertido en una realidad, se usan
datos reales del proceso para hacer estudios de “que pasa si”, resolucién
de problemas o incluso, optimizacion automatica del proceso. Si un
cambio en alguna etapa del proceso de disefio afecta los datos comunes,
la nueva informacién se hace inmediatamente disponible a todas las otras
aplicaciones sin necesidad de realizar transferencia manual de datos bajo

ninguna circunstancia.

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

de presion de vapor y métodos miscelaneos.

La ecuacién de estado que mejores resultados ofrece para el presente

analisis denominada Peng-Robinson (PR).

3.4.1 Operaciones unitarias

La simulacién de la planta en estudio involucra algunas operaciones
unitarias como: equipos de transferencia de calor, separacién gas-liquido,
absorcion y destilacion. A continuacion se indican las principales
ecuaciones y procedimientos empleados en la simulacion de estas

operaciones.



3.4.1.1 Transferencia de Calor

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

al fluido frio:
(Mc(Hout - Hin)c _Qleak)_(Mh(Hin - Hout)h _Qloss): Error

Donde:

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

Qieak = Fuga de calor.

Qioss = Pérdidas de calor.

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

y “out” se refieren a la entrada y la salida.

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

intercambio de calor y la diferencia de temperatura media logaritmica.

Q =UAAT K
Donde:
U = Coeficiente global de transferencia de calor.
A = area de la superficie disponible para transferencia de calor.

AT m = Diferencia de temperatura media logaritmica (DTML).



F: = Factor de correccion de DTML.

Para simulacién en estado estable se puede trabajar con dos modelos de
calculo: “Weighted” y “Endpoint”. En el primero, el simulador establece las
curvas de calentamiento (Ver Figura 3.12) y las divide en intervalos, los
cuales a su vez intercambian calor individualmente. La particion se puede
hacer a temperatura o entalpia constante. La DTML vy el producto UA, se
calculan para cada intervalo en la curva de calentamiento y se suma al
UA global calculado. Este método se utiliza solo para intercambiadores

de calor a contracorriente.

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

que se presenta a continuacion.

00230, (D,G,\(Cputh B\
I I(m /ui km :ui,w

G = Velocidad masica del fluido en los tubos (velocidad * densidad)

Donde:

4 = Viscosidad del fluido en el tubo

uiw = Viscosidad del fluido en la interfase fluido pared
C,,i = Calor especifico del fluido dentro del tubo

km = Conductividad calorifica del material

D = Diametro de tubo



Figura 3.12: Curvas de Calentamiento para Flujo en Contracorriente

Direccion de flujo
Fluido caliente

Tha

A

Thb /

Direccion de flujo
Fluido frio

Temperatura

Distancia desde la entrada del fluido frio

Fuente: Analisis y Evaluacion del Tratamiento que se Realiza en la Planta

Deshidratadora de Gas de Ballena.

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

viene dada por la ecuacion:

Donde:

U = Coeficiente de transferencia de calor global.

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

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

r, = Factor de ensuciamiento de la superficie exterior del tubo.

ri = Factor de ensuciamiento de la superficie interior del tubo.

rv = Resistencia de la pared del tubo.

D, = Diametro externo del tubo.



D; = Diametro interno del tubo.

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

ultimas se muestran en la tabla 9.

3.4.1.2 Destilaciéon

Uno de los tipos de dispositivos usados en transferencia de materia,
consiste en el acoplamiento de unidades o etapas conectadas entre si, de
tal forma que los materiales que se someten a procesamiento pasan
sucesivamente a través de cada una de ellas. En este proceso, dos
corrientes de materia circulan en contracorriente a través del equipo,
colocandose en contacto intimo en cada etapa, donde se mezclan y se
separan. Estos sistemas de multiple etapa reciben el nombre de

cascadas.

Para que exista transferencia de materia es preciso que las corrientes que
entran en cada etapa no estén en equilibrio, ya que es la desviacion de
las condiciones de equilibrio lo que proporciona la fuerza impulsora para

la transferencia.

Las corrientes que salen del equipo, generalmente no estan en equilibrio,
pero si mucho mas proximas al mismo de lo que lo estaban las corrientes
de entrada. La proximidad al equilibrio depende de la eficacia de la

mezcla y de la transferencia de materia entre fases.

Para simplificar el disefio de una cascada, con frecuencia, se supone que
las corrientes que salen de las etapas estan en equilibrio, lo que por
definicion, conduce al concepto de etapa ideal. Posteriormente se aplica
un factor de correccién o de eficiencia para tener en cuenta la separacion

con respecto al equilibrio.



Tabla 9: Definicién de un Intercambiador de Calor

Especificacion

Descripcion.

Temperatura

La temperatura de algunas de las
corrientes vinculadas con el intercambiador

de calor.

Delta de temperatura

La diferencia de temperatura de entrada y
salida de alguna de las corrientes

vinculadas con el intercambiador.

Aproximaciéon minima.

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

salida)

Producto del coeficiente global de

UA transferencia de calor del intercambiador y
el area disponible para intercambio.
Diferencia de temperatura media
DTML ]
logaritmica global.
La tasa de flujo de cualquiera de las
Flujo corrientes vinculadas al equipo (molar,

masa o volumen de liquido).

Razoén de flujo

Razon entre las tasas de flujo de las
corrientes de entrada. Las demas razones

posibles serian redundantes.

3.4.2 Simulacién de Columnas

El simulador dispone de una operacion denominada Columna que

mediante diferentes configuraciones, permite simular cualquier proceso de

destilacion.

La operacion Columna puede manejar diversas aplicaciones de

fraccionamiento, como torres criogénicas, sistemas de absorcién de TEG




de alta presidon, despojadoras de agua acida, absorbedoras de aceite

pobre, torres de crudo complejas, etc.

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

productos internos resultantes:

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

liquida y vapor internas que entran a la etapa.

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

que entran a la etapa.

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

vapor que abandonan la etapa.

Independiente del tipo de columna, los parametros basicos que
permanecen como Vvalores de entrada fijos durante el proceso de
convergencia son: Presion, numero de etapas y un alimento

completamente definido.

El perfil de presién en la seccién de platos se calcula de acuerdo a las
especificaciones dadas por el usuario, basicamente se requiere definir la
presion en el fondo y en el tope de la columna. EIl numero de etapas no
incluye el condensador o el rehervidor. EIl usuario puede especificar la
eficiencia de los platos, sin embargo, el simulador inicialmente asume

etapas ideales, mientras no se especifique otra cosa. La localizacién del



alimento, su composicidn y las condiciones son parametros basicos para

el proceso de convergencia.

1| Especificaciones

El usuario puede definir las especificaciones que la columna debe
alcanzar en el proceso de convergencia (Tabla 10), éstas incluyen gran
variedad de parametros de las corrientes involucradas. El numero de
especificaciones estara determinado por los grados de libertad que tenga

la columna.

1l Convergencia

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

cumplir con los dos criterios.

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

errores parciales al cuadrado.



Tabla 10: Especificaciones para Columnas

ESPECIFICACIONES

DESCRIPCION

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

columna.

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

vapor en cualquiera de las etapas de la columna

Punto de

fuego
Propiedades Punto de
frias fluidez

RON

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

las etapas.

Tasa de flujo de componente

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

abandona cualquiera de las etapas.

Fraccion de componente

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

columna.

Razén de componentes

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

especificar para la fase vapor o liquida de cualquier etapa.

Recobro de componentes

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

columna.

Punto de corte

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

etapas.

Delta T

Diferencia de temperatura a través de un enfriador o calentador, o

entre dos corrientes internas de la columna.

Relaciéon de alimento

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

de la columna y el alimento externo de la etapa.

Separacién de punto de corte

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

una etapa diferente.




Tabla 10: Especificaciones para Columnas (Continuacion)

Flujo de liquido

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

pesado) se puede especificar en cualquier etapa.

Propiedades fisicas

Densidad para una corriente en alguna de las etapas.

Especificacion de la Bomba

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

a la columna.

Relacién de Rehervidor

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

la corriente de liquido que abandonan alguna de las etapas.

Relacién de Reflujo

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

las siguientes etapas.

Temperatura de plato

Se puede especificar la temperatura de cualquiera de las etapas

(incluyendo el condensador y el rehervidor)

Propiedades de transporte

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

de gas.

Propiedades de usuario

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

etapas.

Flujo de vapor

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

etapa se puede especificar.

Fraccién de vapor

Fraccién de vapor de una corriente dentro de la columna.

Presion de Vapor

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

liquido o vapor de cualquiera de las etapas.

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

especificar para liquido o vapor de cualquiera de las etapas.

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

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

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

valor se divide por el numero de ecuaciones del bucle interno.




La contribucién del error por calor, es el flujo de calor en desequilibrio
para cada plato dividido por el promedio de flujo de calor total sobre el
plato. El error por especificacion es la suma de cada error por
especificacion individual, dividido por un factor de normalizacién

apropiado.

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

puede escoger entre cinco algoritmos de convergencia. (Tabla 11).

Tabla 11: Algoritmos de Convergencia para Torres

METODO DESCRIPCION

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

» Método de propdsito general que permite incluir mezcladores,
Hysym modificado . ) ] .
tes e intercambiadores de calor dentro de la configuracién de la

invertido

columna.
Newton Raphson Método de propdsito general que permite reacciones de tipo
invertido cinético dentro de la configuracion de la columna.

) . ) Método que soporta dos fases liquidas en los platos, se utiliza
Dispersion extendida o B ) e .
principalmente en la solucion de sistemas quimicos no ideales.

o Método simultaneo que utiliza los métodos “dogleg”. Excelente
Correccion simultanea ] o
para sistemas quimicos.

3.4.3 Operaciones Loégicas

Por lo general, durante el disefio de algun proceso se ven involucrados
célculos de balance de materia o calor y ajuste de variables de acuerdo a

ciertas condiciones, lo cual normalmente se haria por prueba y error, etc.




A este tipo de operaciones se les llama légicas, porque realmente no
simulan ninguna operacion unitaria, simplemente realizan calculos
intermedios entre unidades o corrientes del proceso que facilitan al
usuario la solucién de sistemas complejos que requieren gran cantidad de
célculos. Este tipo de operaciones estan disponibles en el simulador y

comprenden: Ajuste, Balance, Set, Reciclo y Hoja de Calculo.

3.4.3.1 Ajuste

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

ejecutando automaticamente la prueba y error.

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

Broyden®.
3.4.3.2 Balance
Esta operacion permite aplicar balances de calor o materia entre

corrientes que entran o abandonan una operacion. El tabla 3.7 presenta

las cinco clases de balance disponibles.



Tabla 12: Clases de Balance

Balance Definicién
Mol Balance global aplicado en sistemas en los cuales el flujo molar de
o cada componente se conserva.
M Balance global aplicado en procesos en los cuales se conserva el flujo
asa de masa, por ejemplo en el modelamiento de reactores.
Balance global aplicado en sistemas de conservacion del flujo de
Calor calor. Se aplica en la determinacién de la diferencia de energia pura

en una envolvente de balance de calor.

Molar y Calor

Se aplica un balance global en sistemas en los que se conserva el

flujo de calor y el flujo molar.

General

El simulador resuelve un conjunto de n incégnitas en n ecuaciones

desarrolladas para corrientes vinculadas con la operacion.

3.4.3.3 Reciclo

La operacion Reciclo instala un bloque tedérico en una corriente de

proceso.

El alimento del bloque esta determinado por la corriente

calculada y el producto es la corriente asumida. El simulador ejecuta los

siguientes pasos en el proceso de convergencia.

@& El simulador utiliza las condiciones de la corriente asumida,

resuelve el proceso completo nuevamente hasta determinar la

corriente calculada.

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

corriente asumida.

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

los valores de la corriente calculada y los toma como base para una

nueva suposicion (corriente asumida).

& E| proceso de calculo se repite hasta que los valores en la corriente

calculada concuerdan con los de la corriente asumida segun las

tolerancias especificadas por el usuario.




3.4.3.4 Set

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

independiente, o fuente, de acuerdo a la siguiente relacién lineal®:

Y=MX+B
Donde:
Y = Objetivo
X = Fuente

M = Multiplicador (pendiente)

B = Compensacion (intercepto)

3.4.3.5 Hojade célculo

Esta operacién permite acceso a todas las variables del proceso. Se
puede utilizar para manipular o ejecutar calculos sobre las variables del
proceso, debido a que es una operacion en la que las operaciones
matematicas se realizan automaticamente y se actualizan los valores de
las celdas a medida que las variables del proceso cambian. En esta hoja
se pueden crear férmulas matematicas complejas, utilizando la sintaxis
convencional de otras hojas de calculo. Ademas permite aplicar
programacion logica, utilizando operadores tipo bolean para comparar
valores de dos o mas variables y ejecutar acciones dependiendo del
resultado. Se puede importar cualquier variable del proceso simulado y
exportar el valor de las celdas a algun campo especifico de las

operaciones del proceso.



3.5SIMULACION DE LOS DIFERENTES SISTEMAS CRIOGENICOS

Se estudiaron tres (3) esquemas de proceso de sistemas criogénicos
para la recuperacion de etano que estan basados en la tecnologia
Cryomax detallada en la seccidon 3.2. Los esquemas evaluados para cada
recobro, se diferencian entre si, tanto por el numero de equipos
necesarios en el proceso, como por su flexibilidad operacional y

estabilidad ante perturbaciones en las condiciones de entrada.

Estos esquemas de proceso se describen a continuacion.

3.5.1 Sistema Criogénico |

El primer esquema utiliza las bases del proceso Cryomax SER® (Single
Reflux Ethane Recovery). La principal caracteristica de este proceso es
by-pasear una porcion del gas de alimento al turbo-expander a través de
un condensador de reflujo. By-pasear este gas mejora la integracién del

calor y crea un reflujo pobre que mejora la eficiencia de recobro.

Este esquema esta formado por cinco (5) secciones operacionales
principales: deshidratacion, enfriamiento y separacion, expansion vy
fraccionamiento primario, fraccionamiento secundario y por ultimo,
compresion del gas residual. Las cuales pueden ser observadas en la

figuras a continuacién.

En la seccidén de deshidratacion, como se mencion6 anteriormente no fue
posible simular unidades de deshidratacion con tamiz molecular por
dificultades con la licencia de HYSYS 3.2, luego en los tres esquemas la
simulacién estara formada por los mismos equipos de deshidratacion que

tiene la planta convencional original. Ver Figura 3.13.



La seccidon de enfriamiento y separacion esta formada por un chiller y un
juego de intercambiadores quienes son los encargados de enfriar el gas
que va a un separador frio y el gas by-paseado a la primera torre. Ver
Figura 3.14.

La seccion de expansién y fraccionamiento primario esta formada por el
sistema de turbo expansion y la torre Desmetanizadora. Esta seccion es
la que identifica el tipo de esquema de recuperacion de etano de acuerdo

al numero de reflujos a la torre desmetanizadora. Ver Figura 3.15.

La seccion de fraccionamiento secundario esta conformada por tres
columnas de fraccionamiento en serie, donde la primera separa el etano,
la segunda columna separa el propano y la tercera columna separa los

butanos de la gasolina natural. Ver Figura 3.16.

La seccion de compresidon de gas metano esta formada por dos (2) etapas
de compresion, en la primera el compresor aprovecha el trabajo generado
en el turbo-expander para elevar la presidon del gas de ventas; sin
embargo es necesaria otra etapa de compresion la cual eleva la presion
del gas metano hasta una presién requerida de 760 psia. Ver figura 3.17.
La seccidon de fraccionamiento es la misma en los tres casos que fueron
estudiados, mientras que en la seccidn de compresion se manejan el
mismo numero de etapas de compresion, pero la presion de entrega del
gas es diferente manteniendo la temperatura constante de 120 °F en los

tres sistemas criogénicos.
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Figura 3.13: Seccion de Deshidratacion en “HYSYS 3.2"
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Figura 3.14: Esquema de la Seccién de Enfriamiento y Separacion en “HYSYS 3.2"
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Figura 3.15: Seccidn de Expansién y Fraccionamiento Primario en “HYSYS 3.2" para el Sistema Criogénico |
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Figura 3.16: Seccidn de Fraccionamiento Secundario en “HYSYS 3.2"
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Figura 3.17: Seccién de Compresién de Metano en “HYSYS 3.2"
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3.5.1.1 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la
seccioén de deshidratacion

a. Torre Regeneradora:

* Numero de platos 8

* Plato de alimentacion 5 (abajo hacia arriba)
» Temperatura en el condensador 266 F

* Presion de operacién 17,4 Psia

» Temperatura en el re-hervidor 440,6 F

b. Valvula

» Caida de presion 870,1 Psia

c. Tanque de Separacion de tres fases:

* Presion 887,5 Psia

» Temperatura 53,6 F

d. Bomba

Bomba P 102

* Potencia 2,285 Hp
* Incremento de presion 875,3 Psia

e. Intercambiador Glicol Rico-Glicol Pobre
* Delta T en los tubos 3543 F

* Delta T en la carcaza -356,5 F

f. Cooler E-100
* Delta Temperatura -37,97 F

* Delta Presion 0,5 Psia



3.5.1.2 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de enfriamiento y separacion

a. Chiller
* Delta T en los tubos -23,40 F
* Delta T en la carcaza 57,76 F

b. Intercambiadores

Intercambiador E-102 E-104
* Delta T en los tubos 48,18 F 4130 F
* Delta T en la carcaza 216 F 5,429 F

c. Cooler E-103
* Delta Temperatura -70,20 F
 Delta Presion 2 Psia

d. Separador Frio V-106

* Temperatura -61,6 F
* Presion 881,5 Psia
* Volumen de liquido % 50

3.5.1.3 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de expansién y fraccionamiento primario

a. Torre Desmetanizanizadora
* Numero de platos 36
* Platos de alimentacién 19,22y 36
(Abajo hacia arriba)

» Temperatura corrientes de alimentacion

Plato 19 -123,1F

Plato 22 -102,8 F

Plato 36 -91,28 F



380 Psia
130,4 F

* Presion de operacion

* Temperatura en el re-hervidor

b. Turboexpander

* Delta Temperatura -61,49 F

* Delta Presion -501,5 Psia
* W expansion 87,03 Hp
c. Bomba

Bomba P 100

* Potencia 1,229 Hp

* Incremento de presion 30 Psia

3.5.14

Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de fraccionamiento secundario y compresion

a. Torre Desetanizadora

* Numero de platos

* Platos de alimentacion

» Temperatura corrientes de alimentacion
Plato 23
Plato 27

* Presion de operacion

» Temperatura del re-hervidor

» Temperatura del condensador

b. Torre Despropanizadora

* Numero de platos

* Platos de alimentacion

» Temperatura corriente de alimentacion
* Presion de operacion

» Temperatura del re-hervidor

31
23y 27 (abajo hacia arriba)

133,8 F
130,9 F
400 Psia
240 F
95 F

36

24 (abajo hacia arriba)
2523 F

280 Psia

3126 F



* Temperatura del condensador 157,3 F

c. Torre Desbutanizadora

* Numero de platos 36

* Platos de alimentacién 22y 26 (abajo hacia arriba)
» Temperatura corrientes de alimentacion 3126 F

* Presion de operacion 60 Psia

» Temperatura del re-hervidor 230,4 F

* Temperatura del condensador 90 F

d. Compresores

Compresor K102 K103
 Potencia 87,03 Hp 416,1 Hp
* Incremento de presion 53,72 Psia 339,3 Psia
* Incremento de temperatura 204 F 94,53 F

3.5.2 Sistema Criogénico Il

Este esquema de proceso ilustra el uso de dos corrientes de reflujo para
lavar el etano. El reflujo rico inferior es alimentado a la seccion
empaquetada en la parte mas baja de la seccién de reflujo de la
desmetanizadora; este reflujo es el mismo reflujo utilizado por el proceso
anterior. La principal caracteristica de este proceso es el uso de un nuevo
reflujo pobre superior; es decir, un reflujo del gas natural reciclado el cual
permite un mayor recobro de etano a una potencia de recomprension

equivalente.

Al igual que el esquema estudiado anteriormente, esta formado por cinco
(5) secciones operacionales principales: deshidratacion, enfriamiento y
separacion, expansion y fraccionamiento primario, fraccionamiento

secundario y por ultimo, compresion del gas residual; como se observa en



la Figura 3.18. La diferencia radica en el uso del metano, pues este no
solo se limita a enfriar el gas de entrada al proceso; si no a su vez, una

fraccidn del metano sera el nuevo reflujo a la torre desmetanizadora.

3.5.2.1 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la
seccion de deshidratacion

a. Torre Regeneradora:

* Numero de platos 8

* Plato de alimentacion 5 (abajo hacia arriba)
» Temperatura en el condensador 266 F

* Presion de operacién 17,4 Psia

* Temperatura en el re-hervidor 4406 F

b. Valvula

 Caida de presion 870,1 Psia

c. Tanque de Separacion de tres fases:

* Presion 887,5 Psia

* Temperatura 53,6 F

d. Bomba

Bomba P 102

* Potencia 2,285 Hp
* Incremento de presion 875,3 Psia

e. Intercambiador Glicol Rico-Glicol Pobre
* Delta T en los tubos 354 3 F

* Delta T en la carcaza -356,5 F



f. Cooler E-100
* Delta Temperatura -37,96 F
* Delta Presion 0,5 Psia

3.5.2.2 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de enfriamiento y separacion

a. Chiller
* Delta T en los tubos -23,40 F
* Delta T en la carcaza 54 35F

b. Intercambiadores

Intercambiador E-102 E-104
* Delta T en los tubos 4794 F 4130 F
* Delta T en la carcaza 216 F 10,54 F

c. Cooler E-103
* Delta Temperatura -70,20 F
* Delta Presion 2 Psia

d. Separador Frio V-106

* Temperatura -61,6 F
* Presion 881,5 Psia
* Volumen de liquido % 50

3.5.2.3 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de expansién y fraccionamiento primario

a. Torre Desmetanizanizadora
* Numero de platos 36
* Platos de alimentacién 19, 22,24 y 36

( abajo hacia arriba)



» Temperatura corrientes de alimentacion

Plato 19 -123,1 F
Plato 22 -94,07 F
Plato 24 -65,73 F
Plato 36 -616 F
* Presion de operacion 380 Psia
» Temperatura en el re-hervidor 130,7 F

b. Turboexpander

* Delta Temperatura 61,49 F

* Delta Presion -501,5 Psia
* W expansion 87,03 Hp
c. Bomba

Bomba P 100

* Potencia 1,226 Hp

* Incremento de presion 30 Psia

3.5.2.4 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de fraccionamiento secundario y compresion

a. Torre Desetanizadora
* Numero de platos 31
* Platos de alimentacién 23y 27 (abajo hacia arriba)

» Temperatura corrientes de alimentacion

Plato 23 1342 F

Plato 27 131,2 F
* Presion de operacién 400 Psia
* Temperatura del re-hervidor 240 F

» Temperatura del condensador 95 F



b. Torre Despropanizadora

* Numero de platos

* Platos de alimentacion

» Temperatura corriente de alimentacién
* Presion de operacién

» Temperatura del re-hervidor

» Temperatura del condensador

c. Torre Desbutanizadora

* Numero de platos

* Platos de alimentacién

» Temperatura corriente de alimentacién
* Presion de operacién

» Temperatura del re-hervidor

» Temperatura del condensador

d. Compresores

Compresor K 102
* Potencia 87,03 Hp
* Incremento de presion 55,23 Psia

* Incremento de temperatura 20,43 F

36

24 (abajo hacia arriba)
2522 F

280 Psia

3122 F

157,3 F

36
22 y 26 (abajo hacia arriba)
3126 F

60 Psia

230,5F

90 F
K103
412,8 Hp
345,4 Psia
93,91 F
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Figura 3.18: Esquema de la Seccion de Expansion y Fraccionamiento Primario en “HYSYS 3.2” para el Sistema Criogénico Il
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3.5.3 Sistema Criogénico llI

En este proceso, el reflujo a la desmetanizadora proviene de tres fuentes.
El reflujo pobre superior es el proveniente del gas residual, el reflujo
medio viene del bypass del expansor alrededor del separador frio y el

reflujo inferior viene de un separador de vapor flash a utilizar.

La caracteristica principal esta en que el condensado del separador frid
no va directo a la torre desmetanizadora, en este caso se dirige hacia el
separador de vapor flash y de alli sus productos pasan a la torre para

facilitar la separacion del metano y C2+.

Al igual, esta formado por cinco (5) secciones operacionales principales:
deshidratacion, enfriamiento y separacion, expansiéon y fraccionamiento
primario, fraccionamiento secundario y por ultimo, compresion del gas
residual; como se observa en la Figura 3.19. La diferencia con los
anteriores esta en la seccién de separacion con la inclusion del separador
de vapor flash y un tercer reflujo para la torre desmetanizadora,

correspondiente a los vapores del flash.

3.5.3.1 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la
seccién de deshidratacion

a. Torre Regeneradora:

* Numero de platos 8

* Plato de alimentacion 5 (abajo hacia arriba)
» Temperatura en el condensador 266 F

* Presion de operacién 17,4 Psia

* Temperatura en el re-hervidor 4406 F



b. Valvula
 Caida de presion 870,1 Psia

c. Tanque de Separacion de tres fases:

* Presion 887,5 Psia

* Temperatura 53,6 F

d. Bomba

Bomba P 102

» Potencia 2,285 Hp
* Incremento de presion 875,3 Psia

e. Intercambiador Glicol Rico-Glicol Pobre
* Delta T en los tubos 354 3 F

* Delta T en la carcaza -356,5 F

f. Cooler E-100
* Delta Temperatura -37,96 F

* Delta Presion 0,5 Psia

3.5.3.2 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de enfriamiento y separacion

a. Chiller
* Delta T en los tubos -23,40 F
* Delta T en la carcaza 79,65 F

b. Intercambiadores

Intercambiador E-102 E-104

* Delta T en los tubos 49,17 F 4130 F
* Delta T en la carcaza 216 F 10,54 F



c. Cooler E-103
* Delta Temperatura -70,20 F
 Delta Presion 2 Psia

d. Separadores

Separador Frio V-106 V-101

* Temperatura -61,6 F -74,71 F

* Presion 881,5 Psia 691,5 Psia
* Volumen de liquido % 50 50

e. Valvula JT
» Caida de presion 190 Psia
* Delta Temperatura -13,11F

3.5.3.3 Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de expansion y fraccionamiento primario

a. Torre Desmetanizanizadora
* Numero de platos 36
* Platos de alimentacién 19,20,22,24 y 36
( abajo hacia arriba)

» Temperatura corrientes de alimentacion

Plato 19 -1231 F
Plato 20 -110,3 F
Plato 22 -101,7F
Plato 24 -65,73 F
Plato 36 -T471 F
* Presién de operacion 380 Psia

* Temperatura en el re-hervidor 120 F



b. Turboexpander

* Delta Temperatura 61,49 F

* Delta Presion -501,5 Psia
* W expansién 87,00 Hp
c. Bomba

Bomba P 100

» Potencia 1,274 Hp

* Incremento de presion 30 Psia

3.5.34

Especificaciones de disefio de los diferentes equipos de la

seccion de fraccionamiento secundario y compresion

a. Torre Desetanizadora

* Numero de platos

* Platos de alimentacién

» Temperatura corrientes de alimentacion
Plato 23
Plato 31

* Presion de operacién

* Temperatura del re-hervidor

» Temperatura del condensador

b. Torre Despropanizadora

* Numero de platos

* Platos de alimentacion

» Temperatura corriente de alimentacién
* Presion de operacién

* Temperatura del re-hervidor

» Temperatura del condensador

31
31y 27 (abajo hacia arriba)

123,2 F
120,4 F
400 Psia
240 F
95 F

36

24 (abajo hacia arriba)
2481 F

280 Psia

3114 F

154,2 F



c. Torre Desbutanizadora

* Numero de platos 36

* Platos de alimentacién 22y 26 (abajo hacia arriba)
» Temperatura corrientes de alimentacion 3114 F

* Presion de operacién 60 Psia

» Temperatura del re-hervidor 229, 7 F

» Temperatura del condensador 90 F

d. Compresores

Compresor K 102 K103
* Potencia 87,00 Hp 369,2 Hp
* Incremento de presion 54,27 Psia 295 Psia

* Incremento de temperatura 20,49 F 84,45 F



Figura 3.19: Esquema de la Secciones de Enfriamiento, Separacion, Expansién y Fraccionamiento Primario en “HYSYS 3.2" para el Sistema
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3.6 CONDICIONES DE OPERACION Y ESPECIFICACIONES DE LOS
PRODUCTOS

Antes de iniciar con un analisis detallado de los resultados de cada uno
de los sistemas criogénicos, para su posterior evaluacion; es necesario
estudiar las condiciones de operacion de la planta y de los equipos que la

constituyen.

Los parametros como el flujo de gas a la entrada, presién del metano,
eficiencias de comprension y expansiéon se mantuvieron constantes a fin

de proveer una base consistente para la evaluacion de cada sistema.

A su vez es importante considerar las especificaciones de los productos
de venta determinado por la Gas Processors Association (GPA) para

evaluar la calidad en cada caso. Ver anexo A.

En la tabla 13 se muestra un resumen de las condiciones de operacion

empleadas en este estudio.

Tabla 13: Condiciones de Operacién de los Sistemas Criogénicos

CONDICIONES DE OPERACION

Flujo de Entrada: 15.41MMPCED
Temperatura Normal de Entrada 188.6°F
Presién Normal de Entrada 900 psia
Presién de Entrega del Gas Metano: 800 psia

Eficiencia del Expansor:

75% Adiabatica

Caida de Presion en Intercambiadores:

2 psig

Eficiencia de Compresores de Gas Metano:

75% Adiabatica

Minima Temperatura del Proceso de Refrigeracion:

-123.1 °F

En la tabla 14 se muestra la composicion del gas rico de entrada

empleada como base en esta evaluacion.




Tabla 14: Composicion del Gas Rico

TABLA No. 2
COMPOSICION DEL GAS RICO
COMPONENTES FRACCION MOLAR
(%)

Nitrogeno 0,03213755
Oxigeno 0,12908368
Metano 79,9921799
Etano 8,81571969
Dioxido de Carbono 0,75619689
Propano 4,74601624
i-Butano 1,02317786
n-Butano 1,61267502
i-Pentano 0,57462582
n-Pentano 0,47504218
n-Hexano 0,16510846
n-Heptano 0,06979408
H20 0,03124906
n-Octano 0,13951751
n-Nonano 0,04021937
n-Decano 0,00500523

En cuanto a la calidad del etano y otros productos de la planta (Metano,
Propano, Butanos y Gasolina natural), se considero el criterio de la Gas
Processors Association (GPA) en cuanto a las especificaciones de los
productos se refiere.

En la tabla 15 se muestra una comparacién basada en los datos arrojados
por la simulacion de los tres sistemas criogénicos estudiados con datos

del sistema convencional y los establecidos por la GPSA.



Tabla 15: Especificaciones de los Productos de la Planta

Productos/Especificaciones de Planta Sistema Sistema Sistema

los productos GPSA | Original |Criogénico | | Criogénico Il | Criogénico Il
Metano

Metano (min. % molar) 75 88,38297 |94,43954073 | 94,39569506 | 95,61791727
Etano (Max. % molar) 10 9,50004 |4,042682594 | 4,074385421 | 3,100943447
Propano (Max. % molar) 5 1,091749 | 0,385967395 | 0,396363533 | 0,31622517
Butanos (Max. % molar) 2 0,003583 | 0,045307863 | 0,047303438 | 0,036853395
Pentanos y pesados (Max. %

molar) 0,5 0,024696 | 0,003904079| 0,004161096 | 0,00311161
Dioxido de Carbono (Max. %

molar) 3,0-4,0 | 0,818106 |0,890359843 | 0,88994322 | 0,730520164
Nitrégeno (Max. % molar) 3,0-4,0 0,03559 |0,037901672| 0,037884076 | 0,038374593
Vapor de Agua (Max., Ib./MMSCF) | 4,0-7,0 0,11 0,004490765| 0,0044934 0,00470185
Etano

Metano y mas Livianos (Max. %

molar) 2,5 N/A 0 0 0
Etano (Max. % molar) 90 N/A 82,52071462 | 82,62672456 | 85,39027949
Propano (Max. % molar) 6 N/A 17,09653049 | 16,99461435 | 11,92520964
Isobutano y mas pesados (Max. %

molar) 2 N/A 0,272867841 | 0,269883451 | 0,300124716
Maxima cantidad de

contaminantes:

Sulfuro de Hidrégeno (ppmw) 10 N/A

Azufre (ppmw) 50 N/A 0

Oxigeno (ppmw) 5 N/A 0

Humedad (ppmw) 76 N/A 0,1 0,1 0,1
Propano

Presion de Vapor a 37.8°C

(100°F), Max. 208 psig 193 148,8132127 | 149,0892101 | 152,8804706
Total de Sulfuros (ppmw) 140 0 0 0 0
Contenido de agua libre Visual nada nada nada nada nada
Poder calorifico (MMBtu/galon) Reportar |0,0003416 | 0,0003716 0,0003715 0,0003685




Continuacion....Especificaciones Planta Sistema Sistema Sistema

de los productos GPSA  Original  Criogénico | Criogénico Il Criogénico Il
Butano

Presion de Vapor a 37.8°C

(100°F), Max. 70 psig | 60,34938 |63,77712986 | 63,78415398 | 63,72977612
Total de Sulfuros (ppmw) 140 0 0 0 0
Contenido de agua libre Visual nada nada nada nada nada
Poder calorifico (MMBtu/galon) Reportar | 0,0004514| 0,0004461 0,0004461 0,0004462
Gasolina Natural

Presion Vapor Reid a 37,8 °C,

max. (Lb.) 10,0-34 | 9,566884 |8,562334554 | 8,580881385 | 8,662471888
Poder calorifico (MMBtu/galon) Reportar |0,0007040 | 0,0007340 0,0007341 0,0007331

Como se puede observar en la tabla anterior, todos los productos de la
planta con el sistema convencional, como los productos de la planta con
cualquier sistema criogénico simulado; estan bajo las especificaciones

sugeridas por la Gas Processors Association (GPA).

En la tabla también se puede apreciar que el porcentaje molar arrojado
por la simulacion de los sistemas criogénicos, de productos como el
metano, es mayor en comparacion con el porcentaje molar
correspondiente a la planta convencional. Cada esquema de los sistemas
criogénicos fue simulado y sensibilizado utilizando el simulador de

proceso HYSYS 3.2 ™.

3.7 CRITERIOS DE COMPARACION

Con el fin de desarrollar una comparaciéon entre los diferentes esquemas
de los sistemas criogénicos evaluados y la planta convencional, es

necesario establecer los criterios de comparacion.

Para este trabajo se establecieron como criterios de comparacion la

potencia de compresion requerida por los sistemas criogénicos y la planta



convencional, la eficiencia del proceso (EP), el recobro de etano y los
otros productos de la planta (Metano, Propano, Butanos y Gasolina

natural).

La potencia compresion requerida es una simple medida indicativa

asociada del costo de inversion inicial y costos de operacion.

La eficiencia del proceso (EP) es una medida de la eficiencia energética
del proceso, que se calcula como el resultado de dividir el volumen de
producto obtenido entre la cantidad de energia suministrada, cuyas
unidades son tipicamente Bbls/MMBTU. Para este estudio se calcul6 este
término a partir de la rata del productos de la planta (Metano, Etano,
Propano y Gasolina natural) obtenidos, la potencia de requerida (bombas,
compresores y otros equipos) menos la potencia que puede ser

suministrado por el mismo proceso (Turbo-Expansor, Cooler)

Ep - flujo _del _ producto BBL

(Energia_ compresion + Energia _bombas — Energia _ disponible) MMBTU

3.8 RESULTADOS DE LA SIMULACION

A continuacion se presentan los resultados obtenidos de las simulaciones
de proceso realizadas para los diferentes esquemas de los sistemas

criogénicos evaluados y datos de la planta convencional.

En la tabla 16 se presentan los resultados concernientes al porcentaje de
recuperaciéon de los productos de la planta. Estos resultados fueron
arrojados por la simulacién de cada unos de los esquemas de los
sistemas criogénicos, mientras, que los datos de la planta convencional

son reales.



Tabla 16: Porcentaje de Recuperacion de los Productos de la Planta

Sistema Sistema Sistema Sistema
Componente | criogénico | (%) | criogénico Il (%) |criogénico Il (%) | Convencional (%)
Metano 99,98391257 99,98391256 99,98391255 86,01426317
Etano 61,00963933 60,66382582 70,4028401 0
Propano 67,73816971 67,85008815 74,2522607 53,56450313
Gasolina 99,13086867 99,12859991 99,06049087 76,23984825

En la tabla 17 se presenta la maxima recuperaciéon posible de cada uno

de los productos de la planta, resultados arrojados por la simulacion de

cada unos de los esquemas de los sistemas criogénicos y los datos

referentes a la recuperacion de cada uno de los productos en la planta

convencional.

Tabla 17: Recuperacién de Productos de la Planta (Barriles/D)

Sistema Sistema Sistema Sistema
Max. recuperacion | Criogénico | | Criogénico Il | Criogénico Il | convencional
Componente | (Barriles/D) (Barriles/D) | (Barriles/D) (Barriles/D) | (Barriles/D)
Metano 4967,733927 4966,93475 | 4966,93475 | 4966,93475 | 4272,95973
Etano 863,7691031 526,98241 523,99538 608,11798 0
Propano 478,7152217 324,27293 324,80870 355,45687 256,42143
Gasolina 434,6037005 430,82642 430,81656 430,52056 331,34120

En las tablas 18, 19, 20, se presentan las Eficiencias de proceso (EP)

para cada unos de los sistemas criogénicos. Estas eficiencias se

calcularon basandose en los resultados arrojados por el simulador de
procesos HYSYS 3.2.




Tabla 18: Eficiencia de Proceso (EP) para el Sistema Criogénico |

Energia

suministrada

Componente Recobro (%) Flujo (Barriles/D) | (Btu/hr) EP(Barriles/MMBtu)
Metano 99,98391257 4966,934746 2686713,207 77,02929135
Etano 61,00963933 526,9824144 2686713,207 8,172662621
Propano 67,73816971 324,2729293 2686713,207 5,028959554
Gasolina 99,13086867 430,8264236 2686713,207 6,681435493

Tabla 19: Eficiencia de Proceso (EP) para el Sistema Criogénico |l

Energia
suministrada

Componente Recobro (%) | Flujo (Barriles/D) | (Btu/hr) EP(Barriles/MMBtu)
Metano 99,98391256 4966,934746 2670972,519 77,48324363
Etano 60,66382582 523,9953842 2670972,519 8,174228995
Propano 67,85008815 324,8086999 2670972,519 5,066954352
Gasolina 99,12859991 430,8165635 2670972,519 6,720656996

Tabla 20: Eficiencia de Proceso (EP) para el Sistema Criogénico Il

Energia

suministrada

Componente Recobro (%) | Flujo (Barriles/D) | (Btu/hr) EP(Barriles/MMBtu)
Metano 99,98391255 4966,934745 2759354,904 75,00144838
Etano 70,4028401 608,1179805 2759354,904 9,182671338
Propano 74,2522607 355,4568744 2759354,904 5,367451312
Gasolina 99,06049087 430,5205591 2759354,904 6,500924039

En la tabla 21, se presenta la eficiencia de proceso (EP) para la planta

convencional. Los calculos para esta eficiencia de proceso se basaron en

datos reales.




Tabla 21: Eficiencia de Proceso (EP) para la Planta Convencional

Energia

suministrada
Componente Recobro (%) | Flujo (Barriles/D) | (Btu/hr) EP(Barriles/MMBtu)
Metano 86,01426317 4272,959733 12725327,78 13,99099433
Etano 0 0 12725327,78 0
Propano 53,56450313 256,4214299 12725327,78 0,839603225
Gasolina 76,23984825 331,3412018 12725327,78 1,084913775

En la tabla 22, se presenta el consumo de potencia requerida por los
compresores en cada unos de los sistemas criogénicos y la planta

convencional.

Tabla 22: Consumo de Potencia de Compresién en la Planta

Sistema Estudiado Potencia (Hp)
Sistema Criogénico | 416,1446262
Sistema Criogénico |l 412,8416358
Sistema Criogénico 369,1440434
Sistema Convencional 1267,078856

3.9 ANALISIS DE RESULTADOS

Los resultados obtenidos y presentados en la seccion anterior, se
representan graficamente para un mejor analisis de los mismos. Los
esquemas evaluados se identifican como sistemas criogénicos |, I, 1l y
sistema convencional. El esquema del sistema criogénico I, es de una
categoria tipica (flujo directo del Expander), los esquemas de los sistemas

criogénicos Il y Ill son de la categoria clasica (condensacion de parte del




gas de entrada) y el esquema del sistema convencional es un proceso de

absorcion con aceite pobre.

En las figuras 3.20 a 3.26 se presentan las tendencias de los diferentes
criterios de comparacion seleccionados Vs los productos de la planta
(Metano (1), Etano (2), Propano (3) y Gasolina Natural (5)).

Hay que recordar que por medio del sistema convencional no hay

recuperacion de Etano.

Figura 3.20: Porcentaje de Recuperacion de los Productos de la Planta (Sistemas
Estudiados)
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Por medio de la figura 3.20, se puede apreciar que la recuperacion de
etano se ve mas desfavorecido para el esquema de sistema criogénico |
comparado con los esquemas de los sistemas criogénicos Il y Ill, cabe
destacar que estos dos ultimos esquemas pertenecen a la categoria de
procesos de recuperacion clasica, los cuales permiten lograr mayores

niveles de recuperacion de Etano, Metano, Propano y Gasolina natural.



Las torres de fraccionamiento para los sistemas criogénicos fueron
simuladas variando algunos parametros tipicos de los mismos. Estos
parametros fueron, presion de operacion de las torres de fraccionamiento,

temperaturas en el rehervidor y el condensador.

Figura 3.21: Recuperacion de los Productos de la Planta (Barriles/Dia)
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Generalmente el incremento en la presion del gas de entrada al proceso
promueve la obtencién de temperaturas mas bajas a la salida de las
expansiones (Turbo-expansor y Valvula Joule Thompson). Para este
estudio la presion del gas de entrada al proceso esta alrededor de los 880
psia y para obtener temperaturas de -123 °F, esta presion tiene que caer
alrededor de los 380 psia. Esta caida de presion se mantuvo constante
para los tres sistemas criogénicos. Como consecuencia de los
anteriormente expuesto, se condensa mayor cantidad de hidrocarburos
C,", los cuales son alimentados a la torre desmetanizadora, donde por
absorcién, arrastran los hidrocarburos C," que ascienden en forma de
vapor al tope de la columna, obteniéndose de esta forma un mayor

recobro de C,",como producto liquido de fondo. Este comportamiento se
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puede observar en la figura 3.20, donde en comparacién con la maxima

recuperacion de los productos de la planta, las curvas que representan los
sistemas criogénicos, esta por encima de la curva del sistema
convencional, acercandose hasta cierto punto, en mayor proporcién a la

curva de maxima recuperacion.

Figura 3.22: Eficiencia del Proceso EP
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La obtencién de bajas temperaturas, el incremento de Metano, Etano,
Propano y Gasolina natural en los sistemas criogénicos, se traduce a su
vez en un aumento en el valor de la eficiencia del proceso (EP). Ver figura
3.22.



Figura 3.23: Porcentaje de Recuperaciéon de los Productos de la Planta (Sistemas

Criogénicos)
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En la figura 3.23 se puede ver que la recuperacion de Metano y Gasolina
natural para los sistemas criogénicos se comporta de manera estable, no
obstante la recuperacion de de Etano y Propano aumente un 10,7y 7 %
respectivamente, por parte del sistema criogénico lll, este aumento se
debe a que el sistema Criogénico Ill posee una valvula Joule Thompson y
un tanque flash. La valvula JT permiten que el producto de fondo del
primer tanque flash disminuya su temperatura de -61 F a -74 F, para
luego alimentar el segundo tanque flash que se incorporé (ver Figura
3.18), consecuencia de esto se condensa mayor cantidad de C," el cual
alimenta la torre desmetanizadora, en comparacion con los sistemas

criogénicos | y Il.

En la figura 3.22, también se puede observar que el valor de la eficiencia
del proceso (EP), para el Metano en el sistema criogénico Ill, es menor

2.4 BarrilessMMBtu que los otros dos sistemas criogénicos (I Y Il), esta



leve disminucién del valor de la eficiencia del proceso se debe a la

incorporacion de la valvula JT, la cual trajo como consecuencia la

disminucion de la temperatura de la corriente de C;" a la salida de la

valvula. Estas modificaciones se reflejaron en un aumento en el consumo

de energia en los rehervidotes de las torres de fraccionamiento.

Figura 3.24: Eficiencia del Proceso EP
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En la figura 3.24 en la cual se presenta la comparacién de las eficiencias

del proceso de cada uno de los sistemas estudiados, se puede apreciar

que las curvas correspondientes a los sistemas criogénicos se comportan

de una manera similar y estable, mientras que la eficiencia de proceso

correspondiente al sistema convencional tiene un comportamiento similar

pero por debajo de la eficiencia de proceso de los sistemas criogénicos.
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Figura 3.25: Promedio de la Eficiencia del Proceso (EP)
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En la figura 3.25 se muestra el promedio de la eficiencia de proceso de
cada uno de los sistemas estudiados, en donde se puede apreciar que la
eficiencia de proceso correspondiente al sistema convencional es igual a
4.2 Barriles/MMBtu, comparado con 22 Barriles/MMBtu correspondiente a
los sistemas criogénicos, esta diferencia nos indica que por cada MMBtu
que consume el sistema convencional solo esta produciendo 4.2 Barriles
en forma promedio de Metano, Propano y Gasolina natural, mientras que
por cada MMBtu que consumen los sistemas criogénicos, producen 17
Barriles de Metano, Propano y Gasolina natural, mas que el sistema
convencional. Cabe resaltar que para la construccién de esta figura no se
tuvo en cuenta la eficiencia de proceso del etano para los sistemas

criogénicos, buscando equidad en la comparacion.



Figura 3.26: Consumo de Potencia en los Sistemas Estudiados
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En la figura 3.26 se muestra en consumo de potencia de compresiéon de
cada uno de los sistemas estudiados. EI menor consumo de potencia lo
ofrece el sistema criogénico lll, aproximadamente 11.3 % menos que el
consumo del sistema |, aproximadamente 10.5% menos que el consumo
del sistema criogénico Il y aproximadamente 70 % menos que el consumo

del sistema convencional.

Finalmente, basandose en los resultados arrojados por el simulador de
procesos HYSYS, datos de la planta convencional y el analisis de los
resultados, se puede afirmar que el sistema que cumple a cabalidad con
los objetivos del proyecto, es el sistema criogénico lll, debido a que ofrece
mayor recuperacion de etano con una eficiencia de proceso estable

comparada con las criogénicas |, Il y una eficiencia de proceso de 22
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BarrilessMMBtu mayor que la eficiencia de proceso del sistema
convencional, entre otras cosas es el sistema que consume menor

potencia de compresion.



4. ESTUDIO ECONOMICO

Este capitulo se oriente a definir los aspectos de tipo econdmicos
relacionados con este proyecto, ademas de la estructura que se busca

integrar basada en los estudios y los analisis del capitulo anterior.

Inicialmente se presenta una estructura comercial de los productos
obtenidos en la planta con los sistemas criogénicos, esta estructura esta
basada en la comercializacion de los productos de la planta en Colombia.
También se tiene en cuenta el precio a nivel internacional de estos
productos. Siguiendo con el estudio econémico, se presenta el flujo de
caja que se generara durante la vida del proyecto y todos los aspectos
relacionados con este, como son los costos de produccion y los costos de
inversion necesarios para el funcionamiento del proyecto, posteriormente
se presenta el analisis financiero mediante la evaluacion de indicadores

economicos como el valor presente neto y la tasa interna de retorno.

4.1. ESTRUCTURA DE COMERCIAL DE LOS PRODUCTOS DE LA
PLANTA CON SISTEMAS CRIOGENICOS

4.1.1 Generalidades

Los productos que se pueden obtener a partir del gas natural rico
reemplazan ventajosamente a otros combustibles. |deal para procesos
industriales, como la industria de la ceramica, del cemento y la fabricacion
de vidrio. En la fabricacién del acero puede ser usado como reductor
siderurgico en lugar del coque (Hierro esponja). Son también utilizados

como materia prima en la industria petroquimica para la produccion de



amoniaco, urea en la industria del fertilizante, plasticos, resinas, fibras,

caucho, solventes, diesel y naftas. Ver Figura 4.1.

Figura 4.1: Productos Petroquimicos producidos a partir del Gas Natural Rico
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Fuente: ECOPETROL S.A.

Son muchos los aspectos que se ven involucrados en la puesta en
marcha de este proyecto, motivo por el cual es necesario, tener en cuenta
diferentes escenarios entre los cuales se encuentran las tendencias
comerciales de los productos de la planta y tendencias tecnoldgicas, las

cuales se analizaron en el capitulo anterior.

@ Tendencias comerciales. Las estrictas regulaciones de calidad de los
productos de la planta como son el gas pobre, metano, propano,
butanos y gasolina natural, hacen que estos productos presente un
gran potencial en el mercado, por ende a continuacion se presentaran

los diferentes precios de estos productos a nivel nacional e



internacional (Ver tabla 23 y 24). Cabe resaltar que el precio del Etano
fue tomado del mercado internacional Mont Belvieu, basado en las
correlaciones realizadas por “Barnes And Click Energy Price Data”, de
acuerdo con precios del petroleo crudo de Nymex en un escenario

pesimista. Ver Figuras 4.2 y 4.3.

Tabla 23: Precios Actuales de los Productos de la Planta Criogénica a Nivel

Nacional

Productos Precios
Gas Pobre (U$/MBtu) 1,4
Etano (U$/Galén) 0.4762
Propano ($/Galon) 4088
Butanos ($/Galdn) 4088
Gasolina Natural ($/Galén) 4088

"Tomado para este analisis.
Fuente: ECOPETROL S.A.

Tabla 24: Precios de los Productos de la Planta Criogénica a Nivel Internacional

Productos Non-TET Mt Belvieu | TET Mt Belvieu Conway
u$ ¢/Galdn ¢/Galén ¢/Galén

Etano puro 52,500-53,000 / /
E/P mezcla 51,250-51,750 / 50,000-50,250
Propano 87,750-88,000 88,000-88,250 87,000-87,500
N-Butano 106,750-107,250 106,000-106,500 | 102,500-103,000
I-Butano 117,250-117,750 118,250-118,750 | 133,000-133,500
Gasolina Natural / 131,250-131,750 | 144,500-145,000

Fuente: Platts.
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Figura 4.2: Precio del Crudo en el Mercado Nymex
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Figura 4.3: Correlaciones de Precios Etano/Crudo
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4.1.2 Estructura del modelo comercial

Este proyecto debe se abarcado en su totalidad por la empresa que esta
desarrollando las reservas potenciales de gas rico, para este caso la
empresa dueia del campo donde se encuentra operando la planta con un
sistema convencional, esto para evitar los altos costos del gas rico con

que se alimenta la planta de procesamiento.

& Suposiciones para el andlisis del proyecto. Para la realizaciéon del
analisis econdmico de este proyecto, es necesario, realizar una serie
de suposiciones que permitan realizar las proyecciones

correspondientes, y determinar las mejores opciones de planeacion.

La evaluacion de este proyecto estara basada en las siguientes

suposiciones:

e Se manejara un escenario pesimista, donde el precio de 0.4762
U$/Galén de Etano se supone de 40 % del precio del crudo
Nymex, tomando como referencia 50 U$/Barril. Lo anterior se
asume basado en la correlaciéon de precios Etano/Crudo, en donde
equivale al 52.2 % del precio del Crudo Nymex el cual ha venido
ascendiendo desde medios del afo 2005 y actualmente se

encuentra alrededor de los 70 U$/Barril.

e Se asume que los costos de operacion anuales representan el 10
%, de los costos de inversion o de capital, con una correccion
anual por inflacién del 4.85%.(tomada al 2005) y el impuesto de

renta es del 35 %.

e El tiempo de vida util del proyecto es de 16 afios desde el inicio del
desembolso para instalacién de los nuevos equipos referentes al

sistema criogénico seleccionado. La instalacion de los equipos y el



acondicionamiento de la planta dura 1 afo y los 15 afos siguientes

son de produccion.

e La depreciacion es a 15 anos en la linea recta, con valor de

salvamento cero.

¢ La tasa de oportunidad del inversionista es del 17 %.

e La produccion de Etano disminuira proporcionalmente a la
produccion de Propano, Butanos y Gasolina natural que se
pronosticO para la planta convencional;, esto con el fin de
cuantificar los ingresos por las ventas de etano en el transcurso de

la etapa productiva del proyecto.

e El flujo de inversién del proyecto (ingenieria, compra de equipos y
puesta en marcha) fue tomado basandose en un precio global de
proyectos similares que fueron realizados anteriormente en los
EEUU, donde se utilizé la inflacion anual de los EEUU para
convertir los precios de los equipos a valor presente; al igual se
consideraron costos de importacion y aranceles. Ver anexos de la
inflacion de EEUU, cotizaciones de los proyectos y sus equipos,

calculos del presupuesto. Ver anexos B-J.

4.2. DESCRIPCION DE COSTOS

En esta etapa se realizan todos los calculos necesarios para la
elaboracién del flujo de caja del proyecto, teniendo en cuenta la inversion
inicial realizada, los ingresos debido a la venta de los productos y los
costos de operacion necesarios para el funcionamiento de la misma;
antes se presentaran algunos conceptos relacionados con este analisis,

que permiten un mayor entendimiento de las mismo.



Costos de Inversién (CAPEX). Recursos usados por el consorcio del
proyecto para adquirir o ampliar activos fisicos tales como propiedades,

construcciones industriales o equipos y maquinaria.

Costos de Operacion (OPEX). Recursos usados por el consorcio del
proyecto para mantener en funcionamiento las facilidades, realizar el pago

de personal, seguros, etc.

4.2.1 Costos de Inversion de la Planta Criogénica

Después de haber establecido la estructura del proyecto, en esta seccion
se procede a detallar cada uno de los costos que integran, las diferentes

etapas de desarrollo del proyecto.

En la tabla 25 se aprecian los costos de inversidn totales para la
adecuacion de la planta con el sistema criogénico, los cuales son
aproximadamente de U$ 7'443853,761 teniendo en cuenta los nuevos
equipos de la planta, ingenieria e instalaciéon, puesta en marchas,

aranceles por importacién y otros.

Tabla 25: Costos Totales de Inversion para la Implementacién del Sistema

Criogénico en la Planta Convencional

Sistema criogénico us
Maquinaria y Equipo 5'366443,76
Ingenieria del proyecto 596271,528
Aranceles (10%) 536644,3756
IVA (16%) 944494,1011
Costos de inversion- CAPEX 7'443853,761
Costo anual de operacion - (10 % CAPEX) 744385,376
Depreciacion 357762,917
Costos de operacioén 1'102148,29




4.2.2 Flujo de Caja del Proyecto

Para la realizacion del flujo de caja del proyecto, es necesario primero
enunciar las caracteristicas y suposiciones realizadas, las cuales se

explican a continuacion.

Los costos de inversiéon ascienden a U$ 7.443 millones, como se puede
ver en la tabla 25, los cuales se desembolsan durante el primer afo, y
representan recursos propios del inversionista (cero financiacién); siendo
corregidos anualmente por una inflacién de 4.85%. El precio de referencia
para el etano es 0,4762 U$/Bbl durante toda la vida de produccion; la
depreciacion tanto para los equipos como para las edificaciones es a 15
afos en linea recta; la planta inicia a produccion con 25540,9 galones

diarios de etano y por ultimo el impuesto a la renta es del 35%.

Teniendo en cuenta todas las caracteristicas anteriores, el flujo de caja
para el proyecto, se presenta en la Figura 4.4, y los calculos realizados se

remiten a los anexos F-J.

Figura 4.4: Flujo de Caja del Proyecto
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4.3. EVALUACION FINANCIERA

Una vez realizados los calculos correspondientes al flujo de caja del
proyecto, se presenta el andlisis financiero de este, en base a parametros

econdmicos como el VPN y el TIR para el caso base.

4.3.1 Valor Presente Neto (VPN)

Con los calculos realizados en la seccién anterior, se obtuvo que el VPN
del proyecto seria de U$ 1.974.019,86 al ser mayor que cero implica que
la tasa de rendimiento del proyecto es mayor que la tasa de oportunidad

del inversionista, por lo cual este proyecto es atractivo.

4.3.2 TasaInterna de Retorno (TIR)

Esta representa la tasa a la cual rendird el proyecto. Para el caso
planteado se reporta un TIR del 24.35 %, el cual es evidentemente mayor

que la tasa de oportunidad del inversionista que se supuso.

4.3.3 Tiempo de Pago de la Inversion (Pay Back)

La inversién para este caso se pagara 3 afos y medio después de
iniciada la produccion, el cual corresponde a un tiempo bastante corto

tratandose de proyectos de este tipo.

4.3.4 Resumen de los Indicadores de Evaluacién

Los parametros econdmicos muestran una gran viabilidad al desarrollo del
proyecto, principalmente debido a que la inversidon se recupera en un
tiempo muy corto. En la tabla 26 se presentan en general los resultados
arrojados en el ejercicio anterior. Ademas si se contempla la financiacion

del proyecto estos indicadores serian mas atractivos para el inversionista.



Tabla 26: Resultados Generales

INDICADOR VALOR
Tasa de Oportunidad 17 %
VPN (US) 1.974.019,86
TIR 24.35%
Tiempo De Pago 3,5 anos
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5. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

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

del fluido involucrado en el proceso.

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

sistemas preexistentes optimizados.

. Con base en la simulacién, se determiné el dimensionamiento basico
de los equipos necesarios para tratar el gas de acuerdo con las

condiciones de operacion y flujo dadas (Caso practico).

. Si bien el campo de tecnologias de plantas de turbo-Expansion
disponibles en el mercado es muy extenso, este proyecto permite
conocer y/o analizar los parametros mas importantes a considerar a la
hora de seleccionar la tecnologia y de el punto de operacién éptimo

mas acorde a las oportunidades que brinde el mercado

. Los sistemas criogénicos I, Il y Ill son tecnologias probadas en
distintas partes del mundo, arrojando excelentes resultados que
permiten una mayor recuperacion de gases como Metano, Etano y
productos blancos, obteniendo asi combustibles amigables al medio

ambiente.



6. Los equipos requeridos para modificar el sistema de absorcién con
aceite pobre (caso practico) a un sistema criogénico, son un sistema
de turbo-Expansion, sistema de compresién, cooler, valvulas, tanque

flash y unidad de deshidratacion

7. El sistema que cumple a cabalidad con los objetivos del proyecto, es el
sistema criogénico lll, debido a que ofrece mayor recuperacién de
etano con una eficiencia de proceso estable comparada con las
criogénicas |, Il y una eficiencia de proceso de 22 BarrilessMMBtu
mayor que la eficiencia de proceso del sistema convencional, entre
otras cosas es el sistema que consume menor potencia de

compresion.

8. Los procesos criogénicos, para la recuperacion mediana o profunda de
etano, favorecen la relacion costo-beneficio como consecuencia de
altos niveles de recobro de etano, en comparacién con los procesos

convencionales.

9. El estudio técnico concluye la implementacion de los equipos
referenciados en el numeral 6, en donde la planta con el sistema
criogénico Il tendra la capacidad de produccién de 1.120 MMSCFD de

Etano.

10. El estudio econdémico concluye que para que el proyecto sea viable, la
empresa que desarrolla el campo, debe desarrollar este proyecto,
principalmente para evitar los costos de gas rico, ya que este un factor

de gran importancia para la rentabilidad del proyecto.

11.Segun las suposiciones realizadas para el estudio econémico, con un
precio de 0.4762 US/Galén de Etano se supone de 40 % del precio del
crudo Nymex, tomando como referencia 50 US/Barril, se tiene una

tasa interna de retorno (TIR) de 24.35 % y el tiempo de pago de la



inversion se realizara en 3.5 afnos, aproximadamente, siendo un
proyecto muy atractivo para el inversionista con una tasa de

oportunidad menor a este porcentaje.

12. Para finalizar, se presentan las siguientes recomendaciones. en lo
que corresponde al aspecto técnico del proyecto, se recomienda que
los equipos deben estar construidos con materiales capaces de
soportar bajas temperaturas, los materiales de construcciéon pueden
ser aluminio, acero inoxidable o una aleacion especial de monel.
Referente al aspecto econdmico, se recomienda realizar una
cotizacion detallada de los equipos en las empresas comercializadoras
de los mismos, teniendo detallados estos precios, el estudio
econdmico sera preciso y no se manejara un margen de error, como
los manejados en este proyecto debido a que fue imposible la

obtencién de las cotizaciones.
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Anexo A. Calidad del Gas Natural y Productos Sugerido por la Gas

Processors Association (GPA)

Tabla A.1 Calidad de gas metano para ser transportado por

gasoducto

Minimo Maximo
Componente mayor y menor, %
molar
Metano 75 -
Etano - 10
Propano -
Butanos -
pentanos y pesados - 0,5
Nitrogeno y otros inertes - 3,0-4,0
Cco2 - 3,0-4,0
Trazas de los componentes
Total sulfuros - 5-20 gr/100 scf
Vapor de agua - 4.0-7.0 Ib/mmcf
Oxigeno - 0.2-1.0 ppmv

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.



Tabla A.2 Calidad para corrientes de etano de alta pureza sugerido

por la Gas Processors Association (GPA)

ESPECIFICACIONES DE PRODUCTO
CRITERIO REPRESENTATIVO DE CALIDAD PARA CORRIENTE DE ETANO

PORCENTAJE MASICO
BAJO ALTO COMUN
Metano y mas Livianos 1.5 2.5 2.5
Etano 90.0 96.0 90.0
Propano 6.0 15.0 6.0
Isobutano y mas
pesados 0.5 3.0 2.0
Maxima cantidad de
contaminantes:
Sulfuro de Hidrégeno 6 ppmw 10 ppmw 10 ppmw
Dioxido de Carbono 10 ppmw 5000 ppmw 10 ppmw
Azufre 5 ppmw 70 ppmw 50 ppmw
Oxigeno 5 ppmw 5 ppmw 5 ppmw
Humedad 13 ppmw No libre 76 ppmw

Fuente: GPSA. Engineering Data Book. 11% Edicion.



A.1 Gas Licuado del Petroleo (GLP)

Es una mezcla de hidrocarburos livianos constituida principalmente por
C3's (propano y compuestos derivados de éste) y C4's (butanos y
compuestos derivados de éstos), en proporciones variables y que a

condiciones normales es gaseosa y al comprimirla pasa a estado liquido.

El GLP es un gas inflamable a temperatura ambiente y presion
atmosférica, por lo tanto deben aplicarse los estandares establecidos para
el disefio de todas las instalaciones para su uso y manejo tales como
tanques de almacenamiento, tuberias y llenaderos. Es importante tener
en cuenta que el GLP genera vapores desde una temperatura de -42 °C,
los cuales al mezclarse con el aire en proporciones entre 1.9 y 9.5% en
volumen, forman mezclas inflamables y explosivas, y como tiene una
densidad aproximadamente de 1.8 veces mayor que la del aire, un
escape puede ser muy peligroso debido a que sus vapores tiende a
concentrarse en las zonas bajas y donde hay mayor riesgo de encontrar

puntos de ignicion

Para el disefio de las instalaciones para el transporte y manejo de gas
deben aplicarse las normas APIl, NFPA, DOT, ICONTEC; y las
reglamentaciones expedidas por los ministerios de Minas y Energia y del

Medio Ambiente y demas autoridades competentes.

Merecen especial y fuerte vigilancia las valvulas, conexiones y accesorios
de tanques, cisternas y cilindros que se utilicen para almacenar este
producto, debido a que son los puntos de mayor riesgo de escape. Asi
mismo, el sitio donde se ubiquen los recipientes y las instalaciones que
conduzcan este producto, debe tener suficiente ventilacion para evitar

concentracion de vapores explosivos en caso de algun escape.



Tabla A.3 Ficha Técnica: GLP

Grado: Gas combustible doméstico

Referencia: ASTM D 1835/ NTC 2303 (Norma Técnica Colombiana)

Fecha Actualizacion: marzo 1, 2005

Caracteristicas Unidades Métodos Minimo Méximo
Presion de Vapor a 37.8°C ASTM D 2598 (
Kpa 1434(2)
(100°F), 1)
Residuo volatil ASTM D 2163
Pentano y mas pesados. mL/100 mL 2.0
Material Residual ASTM D 2158
Residuo por evaporaciéon de
mL 0,05
100mL
Observacion mancha de aceite PASA
ASTM D 2598 (
Densidad relativa a 15.6°C/15.6°C 3) REPORTAR
Corrosién a la lamina de Cobre Clasificacion | ASTM D 1838 1(4)
ASTM D 6667 (
Azufre mg/Kg 140
5)
Sulfuro de Hidrégeno ASTM D 2420 | PASA
ASTM D 3588
Poder calorifico kJ/kg (6) REPORTAR
Contenido de agua libre Visual NADA (7))

(1) Método alterno ASTM D 1267

(2) Las presiones de vapor permisibles de los productos clasificados como mezclas
propano-butano no deben exceder 208 psig.(1434 KPa) y adicionalmente no deben
exceder los valores calculados de las siguientes relaciones entre la presion de vapor
observada y la densidad relativa. Presion de vapor , max = 1167-1880 (densidad
relativa a 15,6/15,6 °C). Una mezcla especifica debe designarse por la presion de

vapor a una temperatura de 100 °F en psig. Para cumplir con la especificacion, la



presion de vapor de la mezcla debe estar entre +0 a -10 psi.

de la presioén de vapor especificada.

(3) Método alterno D 1657

(4) El valor 1 se refiere a valores 1a o0 1B
(5) Método alternativo ASTM D 2784
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(6) Para realizar los calculos de poder calorifico es necesario también las normas

ASTM D 2421 GPA 2145

(7) La presencia o ausencia de agua debera ser establecida por inspeccion visual de

las muestras sobre las cuales se determina el residuo

Fuente: ECOPETROL S.A.

Tabla A.4 Especificaciones del GPL segun GPSA y GPA

FIG. 241

GPA Liquefied Petroleum Gas Specifications
(This Table Extracted From GPA Standard 2140-92)

Product Designation
Product Characteristics i i ]
Commercial Commercial Comn_mrn:ll Propane HD-5 Test Methods
Propane Butane B-P Mixtures
Composition Predominantly Predomi ly Predominantly not less than 90 ASTM D-2163-87
propane and'or butanes and/or mixtures of liquid volume
propylene. butylenes. butanes and/or percent propane;
butylenes with not more than 5
propane and/or liquid volume
propylene. percent propylene.
Japor pressure at 100°F, psig, max. 208 70 208 208 ASTM D-1267-89
at 37.8°C, kPa (ga), max. 1434 483 1434 1434
Volatile residue:
temperature at 95% evaporation, °F, max. -37 36 36 -37 ASTM D-1837-86
or  °C, max. -38.3 22 2.2 -38.3
butane and heavier, liquid volume percent max. 25 - — 25 ASTM D-2163-87
pentane and heavier, liquid volume percent max. 2.0 2.0 — ASTM D-2163-87
Residual matter:
residue on evaporation of 100 ml, max. 0.05ml — — 0.05 ml ASTM D-2158-89
oil stain observation pass (1) — — pass (1) ASTM D-2158-89
Corrosion, copper strip, max. No. 1 No. 1 No. 1 No. 1 ASTM D-1838-89
(Note A)
Total sulfur, ppmw 185 140 140 123 ASTM D-2784-89
Moisture content pass — — pass GPA Propane
Dryness Test
(Cobalt Bromide)
or
D-2713-86
Free water content — none none — —
(1) An acceptable product shall not yield a persistent cil ring when 0.3 ml of solvent residue mixture is added to a filter paper in 0.1 increments and
examined in daylight after 2 minutes as described in ASTM D-2158.
NOTE A: "This method may not accurately determine the corrosivity of the liquefied petroleum gas if the sample contains corrosion inhibitors or other
chemicals which diminish the corresivity of the sample to the copper strip. Therefore, the addition of such compounds for the sole purpose of
biasing the test is prohibited.”




A.2 Gasolina Corriente (C5+)

La gasolina corriente es una mezcla compleja donde puede haber de 200
a 300 hidrocarburos distintos, formada por fracciones combustibles
provenientes de diferentes procesos de refinacion del petrdleo y

tratamiento de gas.

El producto final tiene por lo general un indice antidetonante IAD
(Ron+Mon/2) de 81 octanos como minimo. El indice es una medida de la
capacidad antidetonante de la gasolina y la principal caracteristica que
identifica el comportamiento de la combustion dentro del motor. Mayor

octanaje indica mejor capacidad antidetonante.

Se clasifica como un liquido inflamable clase 1A de acuerdo con la Norma
321 de la NFPA (National Fire Protection Association), por lo cual debe
tenerse especial cuidado y es indispensable cumplir con los estandares
establecidos para el disefio de los tanques de almacenamiento, tuberias,
llenaderos y equipo de las estaciones de servicio al publico. Este producto
es volatil, genera vapores desde una temperatura de -43°C, los cuales al
mezclarse en proporciones de 1.1 a 7.6% en volumen producen mezclas

inflamables y explosivas.

Cuando se disefien plantas de almacenamiento, estaciones de servicio, o
cualquier otra instalacion para el manejo de esta gasolina, deben
aplicarse las normas NFPA para lo relacionado para la proteccion contra
el incendio, las Normas APl (American Petroleum Institute) y las
reglamentaciones expedidas por las autoridades gubernamentales de

control tanto nacional como regional y local.



Tabla A.5 Ficha Técnica: Gasolina Corriente

Grado: Regular - Indice Octano 81, Sin Plomo (Unleaded)

ASTM 4814 / NTC 1380 (Norma Técnica Colombiana) /
Resolucion 1565 de Diciembre 27 de 2004

Referencia:

Fecha Actualizaciéon: 'marzo 1, 2005

Caracteristicas

Azufre

Corrosion al Cobre, 3ha 50 °C
Destilacion

10% volumen evaporado

50% volumen evaporado

90% volumen evaporado

Punto Final de Ebullicion

Estabilidad a la oxidacion ASTM D-
525

Contenido de Gomas
Indice de Cierre de Vapor, ICV
Gravedad APl @ 15.6 °C

Indice antidetonante,
(RON+MON)/2

Presion de Vapor REID

Plomo

Benceno

Aromaticos

Aditivos dispersantes y detergentes

Unidades Métodos Minimo
ASTM D-4294
(1)

Clasificacion |[ASTM D-130

g/100 g

°C ASTM D-86
77
minutos minutos 240
mg/100 mL |ASTM D-381
kPa (3)
°API ASTM D-4052 |Reportar
ASTM D
octanos 81
2699/D2700(4)
) ASTM D 5191 (
kPa (psia)
ASTM D 5059 (
g/L
7)
ASTM D 5580 (
ml/100 mL
8
ASTM D 5580 (
mL/100 mL 9

(10)

Maximo

70

121
190
225

5
98

58
(8.5) (6)

0,013

1,0

28




(1) Método alterno ASTM D 2622

(2) El valor 1 se refiere a valores 1a o0 1B

(3) Calculado : ICV =P + 1,13A A: % Evap a 70 °C, P: RVP (Kilopascales Kpa)
(4) Método Alterno: Infrarrojo

(5) Método Alterno ASTM D-4953 o D-323

(6) Segun resolucién 447 a partir del 1 de julio-05 el RVP sera de 55 (8.0)

(7) Método Alterno ASTM D 3237

(8) Método Alterno ASTM D-3606, D 6277 (IR) o Método PIANO

(9) Método Alterno ASTM D-1319 o Método PIANO

(10) Aditivos certificados por el distribuidor (Resolucién 81055 de Sept. 20/99)

Fuente: ECOPETROL S.A.



Tabla A.6 Especificaciones de Gasolina Corriente Segun GPSA

FIG. 2-2
GPA Natural Gasoline Specifications and Test Methods

Scope: Thess spacifieations state the required properties of Natural Gaso-
line. Matural gasoline is a mixtare of liquid hydrecarbons extractad from
natural gas, eomposed principally of pentanes and heavier hydrozarbons,
although varying amounts of butanes may be included, depending on the
commercial grade.

Matural gasoline is defined further for commercial purposes by
the fallowing:

Prodict Characteristic Specification Test Method
Reid Vapor Pressure 10-34 pounds ASTM D-323
Percentage evaporated at L40°F | 25-85 ASTM D-216
Percentage evaporated at 275°F | Mot less than 90 ASTM D-21&
End Foint Wot more than 375°F | ASTM D-218
Corrosion Nt more then ASTM D-130

classification 1 o Tl
Color Wit less than plus ASTM D-156
25 (Baybolt)
Reactive Sulfur Megative, "sweat” FPA 1138

In addition to the above general specifications, natural gasoline
shall be divided into 24 possible grades on the basis of Reid vapor
pressure and percentage evaporated at 140°F. Each grade shall
have a range in vapor pressure of four pounds, and a range in the
percentage evaporated at 140°F of 15%. The maximum Reid vapor
pressure of the various grades shall be 14, 18, 22, 26, 30, and 34
pounds, respectively. The minimum percentage evaporated at
140°F sghall be 25, 40, 55, and 70, respectively. Each grade shall
be designated by its maximum vapor pressure and its minimum
percentage evaporated at 140°F, as shown in the following table:

Grades of Natural Gasoline
Percentage Evaporated at 140°F
3425% 40 S5 T A5

Grade 34-25 | Grade 84-40 | Grade 34-58 | Grade 34-T0

g

Grade 30-25 | Grade 503-40 | Grade 30-58 | Grade 30-T0

Grade 26-25 | Grade 26-40 | Grade 26-55 | Grade 26-T0

Grade 22-25 | Grade 22-40 | Grade 22-558 | Grade 22-T0

18
Crade 18-25 | Grade 18-40 [Grads 18-55 | Grade 18-T0

Reid Vapor Pressure, psi
B K

14
Grade 14-25 | Grade 14-d40 | Grade 14-58 | Grade 14-T0
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Anexo B. Inflacion Anual en los Estados Unidos

: INFLACION ANUAL
ANO %
1990 6,11
1991 3,06
1992 2,9
1993 2,75
1994 2,7
1995 25
1996 3,3
1997 1,7
1998 1,6
1999 2,7
2000 3,4
2001 1,6
2002 24
2003 1,9
2004 3,3
2005 3,4

Fuente: Source: U.S. Department of Labor. Bureau of Labor Statistics.

http://www.bls.gov/cpi’/home.htm



Anexo C. Proyectos Criogénicos realizados alrededor del Mundo

Temperatura Carga de
de salida del gas la | Tiempo de
Nombre de Turbo- planta ejecucion del | Valor del
la planta Descripcion expander (°F) | Tipo de contrato | (MMSCFD) | contrato contrato (US)
Construccion, ingenieria y disefio de las facilidades de
campo para el recobro del 95% de propano incluyendo
PINGHU OIL | turbo-expander, tamiz molecular, torres desmetanizadora,
& GAS | desetanizadora, desbutanizadora, despentanizadora,
FIELD/SAH |sistema de aceite caliente, unidad de control del punto de -115 gijl{NGHAI PORT 56,5 \{JLGI?\I”OOZZOSS?)/ 16270000
NCHAI rocio, dos etapas de compresién de 350 hpc/u, sistema
; , p p pc/u,
CHINA economizante de refrigeracion, tres esferas de 2000m3
para almacenamiento de Ipg,4 balas para pentanos,3 balas
de condensado, bomba y contador de productos, sistema
anti-llamas, y sistema de drenaje.
Adicion y modificacion de la planta existente. De un
TXL GAS | proceso de absorcion con aceite pobre a un proceso OCTUBRE
PLAN/TEXA | criogénico. Facilidades para el tratamiento del gas acido. EP.C 12 1990 / JUNIO 2800000
S,USA Se incluye la modificacién del sistema de compresion 1991
existente. Adicién de un scrubber, varios intercambiadores
de calor y asociados a las lineas
HASTINGS Planta criogénica de turbo _expansic')n, disenada para el
NEW NGL recobro_ del 99% de I_pg, que incluye, se_parador de entrada, TURKEY NOVIEMBRE
PLANT/WES | un@ unlda_d Qe deshldrata0|on con tamiz molecu_la_r de dos 103 (INGENIERIA, 200 2001 / 27892000
T VIRGINIA torres, seis |n_tercamb|adore_s de calor de algmlnlo, _turbo- FABRICACION 'Y NOVIEMBRE
USA ' | expander, unidad desetanizadora de reflujo parcial. la COSTRUCCION 2002

planta produce 10149 bbl/d c3+




Anexo C. Proyectos Criogénicos realizados alrededor del Mundo. Continuacion...

Temperatura Carga de
de salida del gas la | Tiempo de
Nombre de Turbo- planta ejecucion del | Valor del
la planta Descripcion expander (°F) | Tipo de contrato | (MMSCFD) |contrato contrato (US)
Planta criogénica de turbo expansion, disefiada para el
recobro del 74% de etano y de 98,7% de propano, que
incluye, filtros de alta presién de entrada, una unidad de AGOSTO
LIVINGSTO | deshidrataciéon con tamiz molecular, cinco intercambiadores | -106 II:,\A(IBBERII\ICIIEA%II'?)L 100 1995/ oy
N GAS de calor de aluminio, turbo-Expander, torres ENERO 1996
PLANT/TEX | desmetanizadora, desetanizadora, tanque y bombas para
AS, USA almacenamiento del producto.
Planta criogénica de turbo expansion, disehada para el
recobro de 97% propano, que incluye, separador de alta
presion de entrada, caja fria de aluminio, una unidad de
deshidratacién con tamiz molecular, turbo-Expander y DE 100 SEPTIEMBRE
GREEN sistema de aceite caliente, se incluyen trabajos de|-150 TURNKEY PASO 230 1992 / MAYO 15400000
RIVER construccion de las facilidades de almacenamiento para el 1994
EXPANSION | propano butano y gasolina, con un sistema que consta de
PLANT/WY |12 balas de almacenamiento de 30000 a 60000 gal us,
OMING,USA | bombas, medidor de flujo de salida y sistema anti-llamas
Disefiado para un recobro de propano del 98 %, los
principales equipos de procesos incluyen: separacion de
entrada, Slug Catcher, 3 torres de unidades de
CANODA | deshidratacion con tamiz molecular, unidad de remocion de MARZO 1998
TURBO mercurio, intercambiador de aluminio, turbo expander 3810 DE 280 /
EXPANDER | kW, unidad de Desetanizadora, unidad de fraccionamiento| " 2 TURNKEY | paso 565 | SEPTIEMBRE | /1000000
FACILITY/TI | Desbutanizadora para 9500 BBL/D C3/C4 y 2400 BBL/D 1999
ERRA DEL | C5+, 2 compresores centrifugos, sistema de proteccion de
FUEGO, fuego, sistema de control DCS, sistema de combustible
ARGENTINA | gas.




Anexo C. Proyectos Criogénicos realizados alrededor del Mundo. Continuacion...

Nombre de
la planta

URUCU
UPGN-
[II/CERCA
DE
MANAUS,
BRAZIL

CARRASCO
GAS
PROCESSI
NG
PLANT/CAR
RASCO
COCHABAM
BA, BOLIVIA

Descripcion

Planta disefiada para recuperar como producto etano
gaseoso y Ipg con un 98% de recobro de propano. Ella
incluye separacion de entrada, dos torres en la unidad de
deshidratacién molecular, siete intercambiadores de calor
de aluminio, turbo-Expander, desmetanizadora,
desetanizadora, desbutanizadora, productos:11mmscfd
etano gaseoso, 9810 bbl/d c3/c4 y 822bbl/d c5+,seis etapas
de compresion de 650 hp, sistema media de calor/aceite
caliente 35000000 btu/hr, sistema de gas combustible,
sistema de herramientas, y sistema de control dcs.

Planta para recuperar el 94,8% de propano con los
siguientes equipos: filtro de entrada de alta presién, unidad
con tamiz molecular, multiples intercambiadores de tubo y
carcaza, turbo-Expander, re-absorbedor, desetanizadora,
tanques de almacenamiento a 3000 bbl/d de producto
estabilizado, 4 etapas de compresion de 1500 hp, una
etapa de 738 hp, sistema de aceite caliente, 12 balas de
30000 galus, sistema de gas combustible, sistema de
herramientas, sistema de control dcs y generacién de
energia de 375 kw.

Temperatura Carga de Tiemoo de
a5 geliek e Tipo de contrato CEB(E e'ecucFi)én del Vel el
Turbo- P planta J contrato contrato (US)
expander (°F) (MMSCEFD)
INGENIERIA, OCTUBRE
FABRICACION, 2002/
1156 JTcomision  v| 1?7 |sepTiEmBRE| 33936900
START-UP 2003
MARZO 1996
-140 TURNKEY 70 / FEBRERO 15000000
1997




Anexo D. Proyectos Criogénicos seleccionados como Base del Estudio Econémico

Nombre de la planta / Equipos

Costos de inversién (US)

Afio 1990

Afo 1995

Ao 2003

Ao 2006

Unidad

Subtotal

Livington Gas Plant, Texas, USA

Unidad de deshidratacion con tamiz molecular

Turbo-Expander

Torres Desmetanizadora / Desetanizadora

Separador de alta presion (Cyclone, Wet, Urethane lined, Large, 50" de
Diametro, Acero carbono)

32600

-32600

Cinco intercambiadores de calor ( Tubo/Carcaza, Area de 671 Fi’2,
Aluminio)

63900

-319500

Cinco tanques y bombas de almacenamiento (Horizontal, Capacidad de
340000 galones, Acero carbono)

66800

-334000

Ingenieria, Compra y Puesta en marcha de los equipos

5100000

-686100

5962715,285

TXL Gas Plant, Texas, USA

Facilidades para el tratamiento de gas acido

Sistema de compresién

scrubber

Cinco intercambiadores de calor

Otros

Ingenieria, Compra y Puesta en marcha de los equipos

2800000

4374119,784

Fuente: Base de datos PETROINGENIERIA LTDA.




Anexo E. Cotizaciones de Equipos de la Planta al afio 2003

E.1 Cotizacion Bala de Almacenamiento:

Tank Cost

Matches provides conceptual process, cost and optimization enginesting services to the chemical and metallurgical
industry. This educational content should assist you in the evaluation of process dlfernatives. We hope you will comment
{below).

Tank Cost Estimate - An inferactive JavaScript sguipment capital cost estimating aid [order-of-magnitude] . These costs are heloful during
d project's ecrly development and budgesting. The actuadl cost of o plece of equipment depend upon many factors. You should exercise
caution in use of this educational content.

Tank Type: ‘ Huoriz, Fuel Storage v|
Yolume should be between 1000 and 30000 gallo

Tank Yolume 1340000 [ gallons

Matericl: | Carbon Stesl & AP v
Pressure: Afrmospheric

Select For Cost

Cost 2003 US §: 66800 F.O.B. GuIf Coast U.S.A.

E.2 Cotizacion Intercambiador de Calor:

Exchanger Cost
| |
Matches provides conceptual process, cost and optimization engineering services to the chemical and metallurgical
industry. This educational content should assist you in the evaluation of process dlfernatives. We hope you will comment
{below).

Heat Exchanger Cost Estimate - Aninteractive JavaScript equipment capital cost estirmating ald (order-of-magnitude| . These costs are
helpful during a project's early development and budgeting. The actual cost of a piece of equipment depend upon many factors. You
should exercise caution in use of this educational content.

Exchanger Type: | Shell{Tube, Fixed/U, Medium V|
Area should be betwasn 300 and 1500 72

freq: fta2

Mrterial: | Aluminm v|

Internal Pressure: | 900 psirating v
Select For Cost

Cost 2003 US $: 63900 FO.B Gulf Cocst US.A




Universidad

Industrial de
Santander

E.3 Cotizacion Separador:

Separator Cost }

| |

Matches provides conceptual pracess, cost and optimization engineering services ta the chemical and metallurgical
industry. This educational content should assist you in the evaluation of process alfernatives. We hope you will comment
(below).

Separator Cod Estimate - An interactive JavaScript equipment capital cost estimating aid {order-of-rmagnitude) . These costs are helpful
during a project's early development and budgeting. The actual cost of o piece of equipment depend upon many factors, You should
exercise coution in use of this educational content.

Seporctor Type: | Cyclone, \Wet, Urethane Lined, Large V|
Diameter should be between 13 and 50 inches

Separator Diarneter: inches
Morterial: Carbon Steel unless otherwise indicated
Fressure: Atrnospheric

Select For Cost

Cost 2003 U5 §: 32600 FO.B. GUIf Coast US.A,

Fuente: www.matche.com



Anexo F. Presupuesto de Inversién para la Implementacién del

Sistema Criogénico en una Planta Convencional

Délares

Periodo (Aho)
Inversion 0
1 Depreciables
Magquinaria y Equipo 5366443,76
2. Inversiones Diferidas
Ingenieria del proyecto 596271,528
Aranceles 536644,376
IVA 944494,101
Flujo de Inversidén 7443853,76




Anexo G. Costos de Operacion

Periodo (Afos)

Costos (US) 1 2 3 4 5 6 7
1 Costo Directo
Subtotal Costo Directo 744385,376 | 780488,067 | 818341,738 [ 858031,312 | 899645,831 | 943278,654 [ 989027,669 | 1036995,51
2 Otros Gastos Indirectos
Depreciacion y amortizacion de la
Fabrica 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 [ 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 [ 357762,917 | 357762,917
Total Costo Operacion 1102148,29 [ 1138250,98 | 1176104,66 | 1215794,23 | 1257408,75 [ 1301041,57 | 1346790,59 | 1394758,43
Inflacion 2005 4,85%
Periodo (Ahos

Costos (US) 9 10 11 12 13 14 15

1 Costo Directo

Subtotal Costo Directo 1087289,79 [ 1140023,35| 1195314,48 [ 1253287,23 | 1314071,66 | 1377804,14 | 1444627,64

2 Oftros Gastos Indirectos

Depreciacion y amortizacion de la

Fabrica 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 [ 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 | 357762,917

Total Costo Operacion 1445052,71| 1497786,26 | 1553077,4|1611050,15]| 1671834,58 | 1735567,06 [ 1802390,56




Anexo H. Flujo de Produccién

Periodo (Afno)

Total ingresos (US) 1 2 3 4 5 6 7 8
1. Ingresos por Ventas 4439260,36 | 4090865,98 | 3794367,69 | 3541487,75 | 3325349,27 | 3140227,84 [ 2981348,66 | 2844720,79
2, Costo Total 1102148,29 | 1138250,98 | 1176104,66 | 1215794,23 | 1257408,75| 1301041,57 [ 1346790,59 | 1394758,43
3. Util. Bruta Ant. de IMp. 3337112,06 2952615 ] 2618263,04 [ 2325693,52 | 2067940,53 | 1839186,27 | 1634558,08 | 1449962,36
4. Impuesto (35%) 385751,903 | 398387,844 | 411636,629 [ 425527,98 | 440093,062 | 455364,55|471376,705| 488165,45
5.Utilidad Neta 2169122,84 | 1919199,75]1701870,97 [ 1511700,79 | 1344161,34 [ 1195471,08 | 1062462,75 | 942475,533
6. + Gastos No Desembolsables
(Depreciacion) 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 [ 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 | 357762,917
7. Flujo de Produccién 2526885,76 | 2276962,67 | 2059633,89  1869463,7 | 1701924,26 1553234 | 1420225,67 | 1300238,45
Periodo (Ano)

Total ingresos (US) 9 10 11 12 13 14 15

1. Ingresos por Ventas 2727001,44 | 2625384,78 | 2537510,57 | 2461389,12 | 2388022,85 | 2332207,98 | 2283490,21

2, Costo Total 1445052,71| 1497786,26 | 1553077,4 [ 1611050,15 [ 1671834,58 | 1735567,06 | 1802390,56

3. Util. Bruta Ant. de IMp. 1281948,73 [ 1127598,51 | 984433,168 | 850338,971 | 716188,274 | 596640,922 | 481099,658

4. Impuesto (35%) 505768,448 | 524225,193 | 543577,089 | 563867,552 | 585142,103 | 607448,47 | 630836,695

5.Utilidad Neta 833266,675 [ 732939,033 | 639881,559 | 552720,331 | 465522,378 | 387816,599 | 312714,778

6. + Gastos No Desembolsables

(Depreciacion) 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 | 357762,917 | 357762,917

7. Flujo de Produccion 1191029,59 | 1090701,95 | 997644,476 | 910483,248 | 823285,295 | 745579,517 | 670477,695




Anexo |. Base de Célculo del Presupuesto de Produccién

Periodo (Afo)
Producto 1 2 3 4 5 6 7 8
Etano
Cantidad (Galones) 9322446,75| 8590818,56 | 7968172,15 | 7437124,27 | 6983233,48 | 6594478,47 | 6260832,19 | 5973913,65
Precio (US/Galén) 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048
Total (US) 4439260,36 | 4090865,98 | 3794367,69 | 3541487,75 | 3325349,27 | 3140227,84 | 2981348,66 | 2844720,79
Periodo (Afno)
Producto 9 10 11 12 13 14 15
Etano
Cantidad (Galones) 5726703,03 | 5513308,03 | 5328772,19 [ 5168917,15| 5014847,99 | 4897636,75 | 4795329,45
Precio (US/Galén) 0,47619048 | 0,47619048 ] 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048 | 0,47619048
Total (US) 2727001,44 | 2625384,78 | 2537510,57 | 2461389,12 | 2388022,85 | 2332207,98 | 2283490,21




Anexo J. Flujo de Caja Neto

Délares
Periodo 0 1 2 3 4 5 6 7 8
1. Flujo de Inversion -7443853,76
2. Flujo de Produccién 2526885,76 | 2276962,67 | 2059633,89| 1869463,7 | 1701924,26 1553234 | 1420225,67 | 1300238,45
3. Flujo Neto de Caja -7443853,76 | 2526885,76 | 2276962,67 | 2059633,89| 1869463,7 | 1701924,26 1553234 | 1420225,67 | 1300238,45
PAY BACK -7443853,76 -4916968 | -2640005,34 | -580371,446 | 1289092,26 | 2991016,52 | 4544250,51 | 5964476,18
Tasa de Oportunidad 17%
VPN 1'974019,86
TIR 24,35%
Délares
Periodo 9 10 11 12 13 14 15
1. Flujo de Inversién
2. Flujo de Produccion | 1191029,59 [ 1090701,95 | 997644,476 | 910483,248 | 823285,295 | 745579,517 | 670477,695
3. Flujo Neto de Caja [ 1191029,59 [ 1090701,95 | 997644,476 | 910483,248 | 823285,295 | 745579,517 | 670477,695
PAY BACK
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