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RESUMEN

TITULO: OPTIMIZACION DE LOS PROCESOS DE FRACCIONAMIENTO EN LA PLANTA DE
GAS DE EL CENTRO A PARTIR DEL USO DE LA HERRAMIENTA HYSYS"®

AUTORES: HENRY MAURICIO PEREZ PLATA
WATSON MARCELO HERNANDEZ TAMAYO™

PALABRAS CLAVES: Planta Proceso, Hysys, Glicol, Refrigeracién, Flujo de Caja

DESCRIPCION: La Planta de Proceso de gas El Centro esta localizada en el corregimiento El
Centro, municipio de Barrancabermeja, departamento de Santander. Esta planta fue modificada en
el afo 1997 para ampliar su capacidad de tratamiento de 47 MMPCD a 100 MMPCD con el fin de
poder cargar el gas que se esperaba produjera la asociacion AMOCO-ECP en el campo Opén, no
obstante, debido a fallas en el célculo inicial de reservas recuperables la produccion de gas del
Campo Opoén declind desde los 47 MMPCD en el afio 1997 a los 19 MMPCD en el mismo afio.

Debido a la diferencia existente entre las condiciones de disefio y las actuales condiciones
operativas de la Planta de Gas El Centro, ocasionada principalmente por la declinacién temprana
de produccién del Campo Opén, las variables operacionales no son las 6ptimas para el proceso,
generandose una baja eficiencia en la recuperacion de productos blancos asi como un alto
consumo de fluido absorbente, adicionalmente la entrega de gas con un contenido de agua
alrededor de la 45 Ib de agua por MMSCF de gas vendido han averiado la integridad del tubo que
conduce el gas desde la Planta de Proceso hacia la GRB.

En el presente estudio a partir del la simulacién en el software Hysys se establecieron las
alternativas posibles para maximizar el recobro de productos en las condiciones modeladas,
buscando que los procesos fueran mas eficientes, esto es, una mayor recuperacion de productos
blancos.

Se simularon los sistemas de Glicol y de Refrigeracion, ademds, se realiz6 un andlisis de flujo de
caja para la opcién a recomendar.

* Proyecto de Grado
" Facultad de Ciencias Fisicoquimicas. Escuela Ingenieria de Petréleos. Nicolas Santos Santos
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SUMMARY

TITLE: OPTIMIZATION OF FRACTIONATION PROCESS IN EL CENTRO GAS PROCESSING PLANT
OUT OF THE USE OF THE TOOL HYSYS*

AUTHORS: HENRY MAURICIO PEREZ PLATA
WATSON MARCELO HERNANDEZ TAMAYO™

KEY WORDS: Processing Plant, Hysys, Glicol, Refrigeration, Cash Flow

DESCRIPTION: EI Centro gas processing plant is located in the village EI Centro,
Barrancabermeja's municipality, department of Santander. This plant was modified in the year 1997
to extend its capacity of treatment from 47 MMPCD to 100 MMPCD in order to be able to load the
gas that was hoped the association AMOCO-ECP in the Opon field, nevertheless, due to faults in
the initial calculation of recoverable reservoir of gas, the gas production of the Opon Field declined
from 47 MMPCD in the year 1997 to 19 MMPCD in the same year.

Due to the existing difference between the designing conditions and the current operative
conditions of the El Centro gas plant, caused principally by the early decline of production of the
Opon Field, the operational variables are not the ideal ones for the process, a low efficiency being
generated in the recovery of white products as well as a high consumption of absorbent fluid,
additionally the gas delivery with a water content about 45 Ib of water for MMSCF of sold gas have
damaged the integrity of the pipe that leads the gas from the processing plant towards the GRB.

In the current study from the simulation in the Hysys software the possible alternatives were
established to maximize the products recovery in the modeling conditions, seeking that the
processes were more efficient, this is, a better recovery of white products.

The systems of Glycol and of Refrigeration were simulated; in addition, there was a cash flow
analysis for recommended option.

* Project of Degree
** Faculty of Physicochemical Sciences. School of Petroleum Engineering. Nicolas Santos Santos.
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INTRODUCCION

La Planta de Proceso de gas El Centro esté localizada en el corregimiento El
Centro, municipio de Barrancabermeja, departamento de Santander. Esta planta
fue modificada en el afio 1997 para ampliar su capacidad de tratamiento de 47
MMPCD a 100 MMPCD con el fin de poder cargar el gas que se esperaba
produjera la asociacion AMOCO-ECP en el campo Opon, no obstante, debido a
fallas en el célculo inicial de reservas recuperables la produccion de gas del
Campo Opon declind desde los 47 MMPCD en el afio 1997 a los 19 MMPCD en el

mismo afno.

En el afio 1997 se instal6 la unidad de glicol para deshidratar el gas que entraria a
la Planta de Proceso, esta instalacion al iniciar operaciones presento arrastre de
aceite, por esto, el trietilen glicol usado en el proceso se contamind ocasionando la
suspensioén del sistema de deshidratacion. El sistema de deshidratacién adquirido
estaba montado sobre un patin (skid) compacto (al parecer estaba disefiado para
operar off shore), lo cual dificulto la facilidad de operacién del personal, pudiendo

esto llegar a constituir un contratiempo en la maniobra de dicha facilidad.

Adicionalmente, se instalaron dos compresores de tornillo para mejorar el sistema
de fraccionamiento, estos equipos al momento de la compra no se adquirieron
como un paguete sino por partes y a la fecha no se les ha podido poner en

marcha.

Debido a la diferencia existente entre las condiciones de disefio y las actuales
condiciones operativas de la Planta de Gas El Centro, ocasionada principalmente
por la declinacion temprana de produccion del Campo Opén, se tiene que las
variables operacionales no son las optimas para el proceso, generandose una
baja eficiencia en la recuperacion de productos blancos asi como un alto consumo

de fluido absorbente, adicionalmente la entrega de gas con un contenido de agua
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alrededor de la 45 Ib de agua por MMSCF de gas vendido han averiado la
integridad del tubo que conduce el gas desde la Planta de Proceso hacia la GRB.
De persistir la actual situacion, se pueden llegar a ocasionar pérdidas econémicas

considerables en el proceso.

En el presente estudio a partir de la simulacion en el software Hysys se
establecieron las alternativas posibles para maximizar el recobro de productos en
condiciones modeladas buscando una mejor eficiencia, esto es, una mayor
recuperacion de productos blancos los cuales se obtienen al separarlos del gas
rico gracias a la diferencia de las propiedades fisica-quimicas de los diferentes
componentes, entre otras caracteristicas estan la densidad, punto de burbuja,

punto de rocio, presion de vapor y presion de ebullicion.
Dentro de las alternativas simuladas esta el sistema de Glicol y el sistema de

Refrigeracion, finalmente, se realiz6 el andlisis Costo/Beneficio para la opcién

recomendada.
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1. GENERALIDADES DE PLANTAS DE TRATAMIENTO Y PROCESAMIENTO
DE GAS NATURAL

GAS NATURAL

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos livianos en estado gaseoso, que en
Su mayor parte esta constituida por metano y etano y en menor proporcion por
propano, butanos, pentanos e hidrocarburos mas pesados. Generalmente, esta
mezcla contiene impurezas tales como vapor de agua, gas carbénico y nitrégeno.
Otras veces puede contener impurezas como sulfuro de hidrégeno, mercaptanos y

helio.

El gas natural se encuentra, al igual que el petréleo, en yacimientos en el subsuelo

en uno de los siguientes estados:

¢ Asociado, cuando estd mezclado con el crudo al ser extraido del yacimiento.
e Libre o no asociado, cuando se encuentra en un yacimiento, en el cual sélo

contiene gas.

Por lo tanto, su composicién, su gravedad especifica, su peso molecular y su
poder calorifico son diferentes en cada yacimiento. El rango de variacién del poder

calorifico normalmente esta entre 900 y 1400 BTU/PC.
El gas natural se utiliza como materia prima o como combustible en los sectores

industrial, petroquimico, termoeléctrico, doméstico, comercial y de transporte

terrestre. Sus principales usos por sector son los siguientes:
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Tabla 1. Usos del gas natural

Sector Usos

- Refinerias de petroleo

. o - Pulpa y papel
- Industria del vidrio P )./p P
. . i - Industria del cemento
Industrial - Minas de ferroniquel .
- Ceramica

- Industria alimenticia

. - Industria textil
- Hierro y acero

- Urea : .
- Nitrato de amonio
- Alcoholes .
o - Aldehidos
Petroquimico - MTBE i
) - Acetileno
- Etileno -
- Polietileno
-ETC
-Turbogeneradores - Plantas de ciclo "STIG"
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Fuente: www.metrex.com.co/contenidos/cast/contenido.php?tema=soporte&contenido=rednacional

El uso del gas natural como combustible en los anteriores sectores, sustituye energéticos como la
electricidad, GLP, ACPM, queroseno, fuel oil, crudos pesados y carbén en el area industrial; y
electricidad, GLP, queroseno en el sector doméstico y comercial; y gasolina y diesel en el

transporte.t

1
www.ecopetrol.com.co
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1.2 TIPOS DE GAS NATURAL

Debido a que el gas natural es una mezcla de varios compuestos y debido a que
su composicion difiere de un yacimiento a otro y que su presencia en el subsuelo
puede darse acompafado de petroleo o libre, se definen varios tipos de gas

natural a saber:

e Gas Crudo: Es aquel que sale del yacimiento, sin tratar ni procesar.

e Gas Libre: Es aquel que proviene de un yacimiento donde solo existe gas
como hidrocarburo.

e Gas Asociado: Es aquel que proviene de un yacimiento donde
simultdneamente se produce gas y crudo.

e Gas Pobre: Un gas que contiene muy poca cantidad de etano, propano y
compuestos mas pesados.

e Gas Rico: Gas que contiene una cantidad de compuestos mas pesados que el
etano, alrededor de 0.7 galones de propano por 1000 pies cubicos de gas.

e Gas Acido o Agrio: Gas que contiene mas de 16 ppm de H2S o cantidades
porcentuales altas (mayores a 6%) de COz2.

e Gas Dulce: Gas que contiene menos de 16 ppm de H2S o cantidades bajas de
CO2

1.3CADENA TECNOLOGICA DEL GAS NATURAL

La industria del gas natural es un vasto sector, concentrado e intensivo en capital.
Debido al estrecho lazo que existe entre la exploracion y la produccion del gas
natural y del petréleo, las compariias petroleras son igualmente las principales
empresas implicadas en el sector del gas natural. Sin embargo, el transporte y la
distribucion del gas se asemejan mas al sector del transporte y distribucion de

electricidad.
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Tradicionalmente, en un mercado de gas natural fuertemente regulado, las
compafiias productoras, exploraban y producian el gas que luego era vendido a
las empresas que se encargaban de los gasoductos para ser transportadas hasta
las compafias locales de distribucidn. Esas compafiias se encargaban a su vez de
hacer llegar el gas natural a los consumidores finales. La industria estaba
generalmente verticalmente integrada y el gas natural y los servicios de transporte
se proporcionaban conjuntamente a los usuarios finales. La industria del gas
natural era considerada como un monopolio natural, dominado por empresas del
Estado. No obstante, la liberalizacion de los mercados de gas natural esti
cambiando esta situacion en muchos paises, en un proceso de separacion de la
oferta de gas natural de los servicios de transporte, ampliando las posibilidades de
los consumidores. Las compafias de transporte o los gasoductos son cada dia
mas independientes respecto a los productores o los distribuidores e incluso en
algunos casos venden el gas directamente a grandes clientes.

La estructura del mercado del gas natural estd experimentando mutaciones
importantes como consecuencia de la liberalizacion. La industria esta atravesando
una fase fundamental de reestructuracion asociada a una apertura de los
mercados mundiales a las grandes empresas del sector (empresas de
multienergia), para las cuales el gas natural jugara un papel primordial. Existe una
intensa competencia entre las compafias para penetrar los mercados y controlar
los recursos de explotacion. La industria vive al ritmo de las fusiones y
adquisiciones, reestructuraciones y reagrupamientos de empresas, con la creacion
de empresas de multiservicios publicos y negocios de servicios. Igualmente,
algunas empresas de gas natural presentan un nuevo enfoque de extension
internacional de sus participaciones y actividades y se produce la entrada de
nuevos agentes a través de fronteras y de sectores. Este proceso ha conducido a
una reduccién de la integracién vertical y a una creciente integracion horizontal en

el sector de la energia.
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En el mercado americano, el proceso de liberalizacién ya est4 bastante avanzado.
De un mercado de precios estables y controlados, con contratos a largo plazo, se
ha pasado hoy en dia a un marco dindmico y fuertemente competitivo
caracterizado por flexibilidad de precios, un mercado fisico activo (spot) y una
mayor utilizacion de los contratos a corto y medio plazo. Esto est4 produciendo un
cambio fundamental en la manera en la que opera cada uno de los actores
tradicionales de esta industria: productores, empresas de transporte o gasoductos,
empresas estatales y usuarios industriales. Emergen nuevos actores
intermediarios que se encargan de unir oferentes y demandantes de gas natural,

como pueden ser los vendedores de gas natural (marketers).

Normalmente el suministro de gas natural a los clientes es efectuado por
empresas locales de distribucion (ELD), que pueden pertenecer ya sea a
inversionistas privados ya sea a las municipalidades (sistemas publicos de gas).
Durante mucho tiempo, estas Ultimas se beneficiaron de la exclusividad en la
distribucion del gas natural a determinadas areas geograficas. Sin embargo, las
reformas actuales estdn abriendo estas empresas a la competencia. A los
usuarios finales se les permite comprar el gas directamente a los productores,
gasoductos, vendedores o a otras empresas locales de distribucion. Tienen
igualmente la posibilidad de obtener diferentes contratos de almacenamiento u
otros servicios y beneficiarse de la posibilidad de obtener descuentos si efectdan
sus compras de manera conjunta con otros usuarios. La mayoria de los grandes
usuarios de gas natural tienden a aprovisionarse directamente ante los
productores o los vendedores (marketers), mientras que los clientes domésticos,

comerciales e industriales prefieren utilizar las redes locales.
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Figura 1. Cadena del gas natural
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Fuente: www.unctad.org/infocomm/espagnol/gas/cadena.htm

1.3.1 Operaciones de transformacion. El proceso de produccion del gas natural
es simple y muy parecido al del petrdleo. Primero, el gas natural se extrae por
medio de perforaciones en pozos terrestres o en los océanos, después de
transporta por gasoductos (por tierra) o buques (por mar) hasta la planta de
depurado y transformacion para ser conducido después hacia una red de gas o a

las zonas de almacenamiento.
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Exploracion. La exploraciébn es una etapa muy importante del proceso. En el
transcurso de los primeros afos de la industria del gas natural, cuando no se
conocia muy bien el producto, los pozos se perforaban de manera intuitiva. Sin
embargo, hoy en dia, teniendo en cuenta los elevados costos de extraccion, las
compafiias no pueden arriesgarse a hacer excavaciones en cualquier lugar. Los
geodlogos juegan un papel importante en la identificacion de napas de gas. Para
encontrar una zona donde es posible descubrir gas natural, analizan la
composicién del suelo y la comparan a las muestras sacadas de otras zonas
donde ya se ha encontrado gas natural. Posteriormente llevan a cabo andlisis
especificos como el estudio de las formaciones de rocas a nivel del suelo donde
se pudieron haber formado napas de gas natural. Las técnicas de prospeccion han
evolucionado a lo largo de los afios para proporcionar valiosas informaciones
sobre la posible existencia de depdésitos de gas natural. Cuanto mas precisas sean
las técnicas, mayor sera la posibilidad de descubrir gas durante una perforacion.

Extraccion. El gas natural se extrae cavando un hueco en la roca. La perforacion
puede efectuarse en tierra 0 en mar. El equipamiento que se emplea depende de
la localizacién de la napa de gas y de la naturaleza de la roca. Si es una formacion
poco profunda se puede utilizar perforacién de cable. Mediante este sistema una
broca de metal pesado sube y baja repetidamente en la superficie de la tierra.
Para prospecciones a mayor profundidad, se necesitan plataformas de perforacion
rotativa. Este método es el mas utilizado en la actualidad y consiste en una broca
puntiaguda para perforar a través de las capas de tierra y roca.

Una vez que se ha encontrado el gas natural, debe ser extraido de forma eficiente.
La tasa de recuperacion mas eficiente representa la maxima cantidad de gas
natural que puede ser extraida en un periodo de tiempo dado sin dafar la

formacion. Varias pruebas deben ser efectuadas en esta etapa del proceso.
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Lo mas comun es que el gas natural esté bajo presion y salga de un pozo sin
intervencidén externa. Sin embargo, a veces es necesario utilizar bombas u otros
métodos mas complicados para obtener el gas de la tierra. EI método de elevacion

mas difundido es el bombeo de barra.

Tratamiento. El tratamiento del gas natural implica el reagrupamiento,
acondicionamiento y refinado del gas natural bruto con el fin de transformarlo en
energia util para las diferentes aplicaciones. Este proceso supone primero una
extraccion de los elementos liquidos del gas natural y después una separacion

entre los diferentes elementos que componen los liquidos.

Transporte y almacenamiento. Una vez tratado, el gas natural pasa a un sistema
de transmision para poder ser transportado hacia la zona donde sera utilizado. El
transporte puede ser por via terrestre, a través de gasoductos que generalmente
son de acero y miden entre 20 y 42 pulgadas de diametro. Debido a que el gas
natural se mueve a altas presiones, existen estaciones de compresion a lo largo

de los gasoductos para mantener el nivel necesario de presion.

Comparado a otras fuentes de energia, el transporte de gas natural es muy
eficiente si se considera la pequefia proporcion de energia perdida entre el origen
y el destino. Los gasoductos son uno de los métodos mas seguros de distribucion

de energia pues el sistema es fijo y subterraneo.

El gas natural puede también ser transportado por mar en buques. En este caso,
es transformado en gas natural licuado (GNL). El proceso de licuado permite
retirar el oxigeno, el dioxido de carbono, los componentes de azufre y el agua. Los
elementos principales de este proceso son una planta de licuado, barcos de

transporte de baja temperatura y presurizados y terminales de regasificacion.
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Antes de llegar al consumidor, el gas natural puede ser almacenado en depdésitos
subterrdneos para que la industria del gas pueda afrontar las variaciones
estacionales de la demanda. Estos depoésitos estan generalmente situados cerca
de los mercados consumidores de tal forma que las empresas de distribucion de
gas natural pueden responder a los picos de la demanda y proporcionar el gas a
sus clientes continuamente y sin demora. Durante los periodos de poca actividad,

las empresas de distribucién pueden vender el gas natural en el mercado fisico

(spot).?

1.4 GENERALIDADES DEL TRATAMIENTO Y PROCESAMIENTO DEL GAS
NATURAL.

El propésito del tratamiento y procesamiento del gas natural es asegurar que
posea las especificaciones de calidad requeridas para poder ser comercializado,
es decir, que cumpla con los requerimientos del Reglamento Unico de Transporte
de Gas Natural en Colombia (RUT).

El tratamiento del gas natural consiste en retirarle las impurezas, como son el
agua, tanto en fase liqguida como vapor (deshidratacion), y los contaminantes

acidos, como son el H,S y el CO; (endulzamiento).

El procesamiento o fraccionamiento de gas se hace cuando el gas es rico en
hidrocarburos intermedios (GPM>1). Consiste en la obtencion de liquidos a partir
del gas natural, ya sea como productos puros como el propano, butano, pentano y
componentes mas pesados, o sus mezclas, como el GLP (gas licuado del
petréleo). También se puede obtener etano liquido en el caso de plantas
criogénicas (- 150°F).

> www.unctad.org/infocomm/espagnol/gas/cadena.htm

30



El tratamiento y el procesamiento de gas natural involucran el uso de plantas de
gas, es decir, se utlizan equipos como torres contactoras, sistemas de

regeneracion, torres fraccionadoras, bombas, separadores, etc.

Por lo anterior, las facilidades para tratamiento y procesamiento tienen que ser
disefiadas para convertir el gas de produccién en gas de venta, de forma tal que
cumpla con las especificaciones de calidad, y que dichas facilidades operen sin

interrupcion.®

1.4.1 Especificaciones de Calidad del Gas Natural. La calidad del gas natural
para que pueda ser comercializado en Colombia esta definida por el Reglamento
Unico de transporte de gas Natural, RUT. Este reglamento es expedido por la
Comisién Reguladora de Energia y Gas, CREG, adscrita al Ministerio de Minas y
Energia.

Este reglamento, define las especificaciones técnicas del gas natural, para que
pueda ser trasportado y consumido por los usuarios, salvaguardando la salud
humana vy la integridad de los gasoductos y equipos, en condiciones seguras.

Asi por ejemplo, el RUT define el contenido maximo de 6 libras de agua por cada
millon de pies cubicos de gas natural, para evitar la formacién de hidratos y de
agua liquida dentro de los gasoductos y equipos de medicién. Igualmente, define
las condiciones del poder calorifico, que controla indirectamente el punto de rocio
de hidrocarburos. Asi como los contenidos maximos de CO, y H,S. También
especifica las temperaturas minimas y maximas con la que puede ser entregado

un gas por el productor al transportador.

3 Santos, Nicolas. Disefio Y Operacién De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De Gas. Junio 2008.
Pag.5-7.
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Las especificaciones de calidad definidas por el RUT para que un gas natural

pueda ser comercializado (gas de venta) en Colombia se muestran en la Tabla 2.

Conociendo estas especificaciones y la tasa y composicion requerida del gas de

venta y del gas de produccién entrando a la planta; se pueden disefiar los

diferentes equipos para el tratamiento y procesamiento del gas y fijar las

condiciones 6ptimas de operacion.

Tabla 2 Especificaciones del gas de venta.

PROPIEDAD FISICA DEL GAS

Temperatura maxima de rocio por hidrocarburo

(Dew Point) a una presion de 800 psia.

Méaximo contenido permisible de (CO,). .
Méaximo contenido permisible de (H,S).

Maximo contenido permisible de vapor de agua.
Temperatura maxima del gas a la salida.
Presion de operacion.

Minimo poder calorifico superior — HHV.

Méaximo poder calorifico superior — HHV.

VALOR

15 °F (- 10 °C )

2 % Vol.

4 ppmv

6 Ib./MMscf
120 °F

900 psig
950 Btu/ft®

1,150 Btu/ft®

Libre de particulas, gomas, quimicos de tratamiento y otros contaminantes de

planta de proceso. Gas sin formacion de hidrocarburos liquidos a las condiciones

de operacion.

Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacion De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas
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1.4.2 Etapas de una Planta de Tratamiento y Procesamiento de Gas. El gas
de produccién tiene que ser tratado y procesado para cumplir con las
especificaciones como gas de venta. El tratamiento minimo para un gas de
produccion es la deshidratacion; sin embargo, si la concentracion de CO, y H,S lo
ameritan se debe hacer endulzamiento. El diagrama de bloques para su
tratamiento y procesamiento pueden ser el mostrado en la figura 2.

e Separacion inicial.

e Remocion de gas acido (endulzamiento).

e Deshidratacion (control de punto de rocio de agua).

e Control de punto de rocio por hidrocarburo (obtencién de producto blanco).

e Fraccionamiento.

La Figura 2 es un diagrama de flujo de una planta de produccién para el manejo
de pozos con flujo de gas. El flujo de corriente de gas puede ameritar un
calentamiento antes de la separacion inicial, especialmente en climas frios. En la
cabeza de pozo y en las valvulas de control de flujo, ocurre una caida de presion y
por tanto el gas se expande y su temperatura disminuye (efecto Joule Thompson).
Si la temperatura es lo suficientemente baja, se podria presentar formacién de
hidratos de gas. Los liquidos son normalmente separados del gas para reducir el
duty de los intercambiadores de calor, tanto en el calentamiento como en la
refrigeracion. Los intercambiadores de calor se utilizan para enfriar el gas y
también para enfriar o calentar liquidos, como por ejemplo en la regeneracion del
glicol y las aminas, utilizados en la deshidratacion y en el endulzamiento

respectivamente.
En una instalacion de gas, existe primero una separacion, a alta presion, esto

permite la estabilizacién del flujo de gas en el proceso aguas abajo, y la

optimizacién de la energia cal6rica en todo el proceso. Con el tiempo en las
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tuberias proveniente de los pozos puede disminuir la presion y se podria necesitar
una etapa de compresion antes de seguir con el manejo del gas.

La primera etapa de separacion es de tres fases determinada por la capacidad
del gas, proporcionando el suficiente tiempo de retencion del liquido. Lo
fundamental es cumplir con las exigencias de transporte de gas especificadas en
el RUT (Reglamento Unico de Transporte) y se reconozca la necesidad de

eliminar las impurezas del gas para la venta.

El liquido hidrocarburo que se separa debe ser estabilizado para recuperar la

mayor cantidad posible de hidrocarburos liquidos.

Casi en su totalidad los pasos involucrados en el tratamiento de gas obedecen a
procesos de naturaleza fisica, con excepcion del proceso de remocion de gas

acido (endulzamiento) que involucra reacciones quimicas.

Figura 2. Esquema Planta de Procesamiento de Gas
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Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacion De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas
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Las especificaciones de los productos gaseosos y liquidos se alcanzan por
separacion de los compuestos, mediante cambios en las condiciones fisicas de
temperatura y presion a las cuales estan expuestas los fluidos. El contacto con
otros compuestos tales como glicol (utilizado en la deshidratacién) y aceite de
absorcién (utilizado para la recuperacion de producto blanco), afecta las
solubilidades relativas de ciertos compuestos, logrando su separacion de la
corriente de gas principal. Mediante el contacto con compuestos sélidos como la
silica gel (utiizada en la deshidratacion) o tamiz molecular (utilizada en
deshidratacion y endulzamiento), se pueden separar algunos compuestos de la
corriente de gas (agua y CO,) por el proceso de adsorcion fisica. La destilacion es

el proceso usado para separar los hidrocarburos en las fracciones liquidas.*

1.4.3 Equipos de proceso. En las plantas de tratamiento y fraccionamiento de
gas, los fluidos liquidos y gaseosos van de un equipo a otro, en los cuales se varia
la temperatura y la presién bajo condiciones controladas. En este proceso se
requieren los siguientes equipos:

e Separadores, torres contactoras y fraccionadoras.
Sistemas para contacto gas/liquido tales como:
Plato

Empaque al azar

Empaque estructurado

e Intercambiadores de calor

e Bombas

e Compresores.

e Tuberias de interconexion.

e Valvulas y accesorios.

La fabricacidén e instalacion de estos equipos y accesorios estd gobernada por
codigos y estandares que usualmente tienen relacion con aspectos de seguridad

asi como con su desempenio.

* SANTOS, Nicolas. DISENO Y OPERACION DE UNIDADES DE TRATAMIENTO Y PROCESAMIENTO DE GAS.
JUNIO 2008. Pag. 8 —10.
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1.5 PROCESO DE LICUEFACCION (CONTROL DE PUNTO DE ROCIO DE
HIDROCARBUROS)

El término “Procesamiento de gas natural’ es usado para referirse a la separacion
0 recuperacion de etano, propano, butano y componentes mas pesados de una
corriente de gas natural. Ellos pueden ser fraccionados como un componente puro
0 pueden ser combinados y vendidos como una mezcla de liquidos, como es el

caso del GLP, gases licuados del petroleo (mezcla de C3y Cy,).

En muchas instancias las plantas de procesamiento de gas son instaladas porque
es mas economico extraer y vender los productos liquidos. Otro objetivo del
procesamiento del gas natural es disminuir el poder calorifico y el punto de rocio
de hidrocarburos al extraer los componentes mas pesados. Si el gas es rico en
componentes pesados, el gas no trabajard apropiadamente en quemadores que
son disefiados para poderes calorificos mas bajos, igualmente si el gas posee un
alto punto de rocio de hidrocarburos, éstos se pueden condensar en las lineas de

trasporte o en los equipos donde haya caida de presion.

La primera operacion en una planta de procesamiento de gas es separar los
componentes que pueden ser recuperados del gas en una corriente liquida
(licuefaccién o disminucion del punto de rocio de hidrocarburos). Posteriormente
se puede fraccionar esta corriente liquida en etano, propano, isobutano o butano
normal y gas licuado del petréleo (GLP). Los productos del fraccionamiento del

gas natural generalmente estan definidos por su presion de vapor.

1.5.1 Etapas del proceso de licuefaccion: Antes de fraccionar el gas natural
hay que someterlo a su tratamiento, es decir a la remocion de los contaminantes
mas importantes del gas natural, los componentes acidos (endulzamiento) y el

agua (deshidratacion).
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1.5.1.1 Endulzamiento del gas natural (Extraccion de CO, y H,S): El proceso
de endulzamiento de gas natural consiste en remover los contaminantes acidos,
H.S (&cido sulfhidrico) y CO, (dioxido de carbono), de una corriente de gas
recibido de los pozos productores. Este proceso consiste en la absorcion selectiva
de los contaminantes, mediante una solucién acuosa a base de una formulacion
de amina, la cual circula en un circuito cerrado donde es regenerada para su

continua utilizacion.

El gas sin contaminantes acidos se denomina gas dulce, el cual es el producto
principal que sirve para la carga de las fraccionadoras. Adicionalmente se obtiene
una corriente compuesta por el H,S (acido sulfhidrico) y CO, (didxido de carbono),
la cual se llama gas acido, subproducto que sirve para la carga en el proceso para

la recuperacion de azufre.

Posterior al endulzamiento, al gas se le extrae el agua mediante plantas de
deshidratacion que pueden operar con desecantes liquidos (glicol) o con
desecantes solidos en donde se pueden alcanzar valores bajos de hasta 1 ppm de
agua, contenido que es necesario cuando se utiliza criogenia para remover los

componentes pesados del gas natural (licuefaccion).

En la figura 3 y 4 se puede observar una planta de endulzamiento que opera con
amina y una planta de deshidratacion que opera con glicol (TEG)

respectivamente.’

> SANTOS, Nicolds. Disefio y Operacion de Unidades de Tratamiento y Procesamiento de Gas. Julio 2008. Pag.
4-7.
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Figura 3. Diagrama de Planta de Endulzamiento de Gas Natural
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Figura 4. Diagrama de Planta Deshidratacién de Gas Natural
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1.5.2 Plantas de Absorcién con Aceite Pobre. En este proceso el gas de
alimento es puesto en contacto con un aceite pobre para que absorba los
componentes intermedios (C3") y puedan ser pasados a liquidos (Figura 5). El

fluido de absorcion es un tipo de keroseno o Varsol (C7").

Figura 5. Esquema de Planta de Absorcién con Aceite Pobre
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Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacion De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas

Al entrar a la planta el gas de alimento necesita ser enfriado. Esto se debe a que

entre mas frio esté el gas al ingresar a la torre absorbedora méas alto seré el
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porcentaje de hidrocarburos que absorbe el aceite en ella, este enfriamiento se
realiza pasando el gas de alimento primero por un intercambiador de calor con el
gas residual proveniente del tope de la absorbedora y luego por un cooler, en la

torre absorbedora (esta torre puede ser una contactora de platos o empacada).

El aceite pobre entra por el tope de la torre contactora o absorbedora mientras el
gas fluye hacia arriba en contra corriente con el aceite desde el fondo de la torre,
intercambia calor con la corriente de aceite pobre y entra al tanque “flash”, el cual
opera alrededor de la mitad de la presion de la torre de absorcion, alli ocurre una
separacion instantanea donde compuestos hidrocarburos livianos como metano y
etano son liberados y se reenvian hacia la linea de gas residual o se utiliza como
gas de instrumentacién. Para la recuperacion de propano y mas pesados (Cs), la
corriente de aceite rico que sale del tanque de flash entra a la torre desetanizadora
de aceite rico (ROD) en la cual se separa el etano y metano que pudieran haber
sido arrastrados por el aceite rico, para esto se le agrega calor por el fondo,
ademas simultaneamente se provee un reflujo de aceite pobre (sin componentes
del gas natural) que es inyectado en el tope de la ROD para controlar la cantidad
de componentes intermedios Cs: que se hayan podido evaporar, el gas del tope de
la ROD es usado como combustible dentro de la planta o se une a la corriente de

gas residual.

El aceite rico (con componentes del gas natural) luego fluye hacia la torre de
destilacion (Still) donde es calentado por un rehervidor en el fondo a una
temperatura suficientemente alta para separar los componentes intermedios
(propano, butano, pentano) y otros liquidos del gas natural, mediante diferencia en
sus puntos de ebullicion, estos salen por el tope de la still mientras el aceite (ahora
pobre) sale por el fondo y esta listo para recircular de nuevo, aunque antes de
entrar a la torre absorbedora debe pasar por un enfriador (cooler) que disminuye
su temperatura para maximizar la absorcién. Se debe tener en cuenta que la

temperatura del rehervidor debe ser mas baja que la temperatura de ebullicion del
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aceite pobre, y muy similar a la temperatura de ebullicion de los productos de tope
(Cst+). De esta manera por el tope de la torre destiladora sale una corriente
gaseosa de Cgz, que posteriormente pasa a un condensador, de donde sale una
corriente liquida de Cs. hacia el tren de fraccionamiento. El aceite absorbente ya

sin el Cs, fluye nuevamente hacia la torre contactora y el ciclo se repite.’
Las plantas de aceite absorbente ya no son tan populares como una vez lo fueron.

Son muy dificiles de operar y no son muy eficientes. Los niveles tipicos de

recobro de liquidos con una planta de aceite absorbente son:
e Propano Cz; =80%
e Butano C; =90%
e Pentano Cs" =98%

Condiciones de operacion de los equipos:

Tabla 3. Condiciones de Operacion de Equipos en Planta de Absorcidn

Rango de Presion Rango de
Psiq Temperatura °F
EQUIPD
[Torre absorbedora 200-1100 -40
FROD 175-300 40120
Sl 25-160 220-300

Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacién De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas

1.5.3 Plantas de Refrigeracion Mecanica. En una planta de refrigeracion el gas
es enfriado a una temperatura bastante baja para condensar la corriente de gas
natural. El fre6n o el propano son usados como refrigerantes. La figura 6 muestra

el diagrama de flujo de una planta de refrigeracion mecanica.

® SANTOS, Nicolds. Disefio y Operacion de Unidades de Tratamiento y Procesamiento de Gas. Julio 2008. Pag.
8—-11.
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Figura 6. Esguema de una Planta de Refrigeracién Mecéanica.
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Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacién De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas

Este proceso lleva al gas al estado liquido mediante una disminucién de
temperatura (temperatura de condensacion del gas) para esto se necesita de la
ayuda de unidades como intercambiadores de calor, un FWKO, un chiller, un
separador frio, una torre, un rehervidor, y la presencia de un inhibidor como lo es
el glicol para evitar la formacion de hidratos. En el chiller se lleva a cabo el

enfriamiento del gas por medio de la refrigeracion mecanica.

1.5.3.1 Descripcion del proceso de refrigeracion mecéanica: Antes que todo el
agua libre y los condensados del gas alimento son separados en el FWKO (free
water know out o separador de agua libre), después de este importante paso el
punto de rocio de agua del gas debe ser disminuido antes de ser enfriado para

prevenir hidratos dentro del proceso, para esto se usa glicol que es inyectado al
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gas después de salir del FWKO antes de empezar el enfriamiento, el propésito de
este enfriamiento es condensar la fraccion deseada de GLP y LGN. Primero se
enfria el gas de alimento a la planta con un intercambiador de calor gas/gas, este
gas frio proviene una parte del separador frio y otra parte de la torre fraccionadora
o still, la temperatura del gas al salir del intercambiador es de alrededor de los 70
°F, después se enfria con un intercambiador calor aceite/gas, con el liquido

hidrocarburo condensado en el separador frio.

Este aceite (Cs:) que proviene del separador frio fluye hacia la torre, la
temperatura del gas al salir del intercambiador aceite/gas es de alrededor de los
50° F, y por ultimo se enfria con un chiller para que el gas alcance los -15° F (o0
temperaturas menores) y esté listo para entrar al separador frio. El separador frio
es un separador trifasico donde son separados el gas (C;, C,) por el tope, el glicol
rico por el fondo y los hidrocarburos liquidos por la parte intermedia son enviados
a la torre e inyectados a ella pero sin antes ser calentados a 30 °F por el
intercambiador de calor aceite/gas, a este liquido se le separan los componentes
livianos Ci, C,, que aun estaba contenidos en ella por el tope y los componentes
intermedios salen como liquidos por el fondo. La composicion del liquido de
alimento a la torre se determina por el nUmero de platos, presion de operacion y

cantidad de calor en el rehervidor.

Los niveles tipicos de recobro de liquidos con el proceso de licuefaccién por

refrigeracion mecanica son:

e Propano =85%
e Butano = 94%

e Pentano +=98%
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1.5.3.2 Ciclo de refrigeracion: Utilizando el diagrama Presion-Entalpia (P-H), el

ciclo de la refrigeracion, se puede dividir en los siguientes pasos.

e Expansion
e Evaporacion
e Condensacion

e Condensacion

El ciclo de refrigeracion de vapor-condensacion puede representarse por el flujo

del proceso y P-H hacen el diagrama de mostrado en la Figura 7.

Etapa de expansion: El punto de partida en un ciclo de refrigeracion es la
disponibilidad de refrigerante liquido. El punto A en la Figura 7, representa el
punto de burbuja de un liquido a su presion de saturacion, Pa, y entalpia, h a. En
la etapa de expansion, la presion y la temperatura son reducidas por el flasheo
del liquido a través de una valvula de control, a una presion, Pg. La caida de la
presion Pg, esta determinada por la temperatura deseada del refrigerante, Tg (el

punto B).

En el punto B, la entalpia del liquido saturado, es h g, mientras la entalpia
correspondiente del vapor saturado, es hyg. Entonces, la etapa de expansién (A-
B), ocurre alrededor de la vélvula de expansion y ninguna energia se ha
intercambiado, considerandose el proceso como isoentalpico. Esto es, que la

entalpia de la corriente en la salida de valvula, es la misma que la de la entrada,

Etapa de evaporacién: El vapor formado en el proceso de expansiéon (A-B), no
proporciona refrigeracion al proceso. El calor es absorbido del proceso, por la
evaporacion de la porcion liquida del refrigerante. Como se muestra en la Figura 7,

esto es a una temperatura constante, y la etapa es a presion constante (B-C). La
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entalpia del vapor en al punto C, es hyg. Fisicamente, la evaporacion tiene lugar

en un intercambiador de calor llamado evaporador o chiller.

Etapa de compresion: Los vapores del refrigerante salen de chiller a la presion
de saturacion, Pc. La temperatura correspondiente, es igual a Tc a una entalpia de
hys. La entropia en este punto, es Sc. Estos vapores son comprimidos

isoentrépicamente a una presion Pa, a lo largo de la linea C- D (Figura 7).

Etapa de condensacion: El refrigerante sobrecalentado, sale del compresor a Pa
y Tp (punto D en figura 1.6) y es enfriado casi a presion constante y a la
temperatura del punto de rocio, Ta, Yy los vapores de refrigerante, se condensaran
a temperatura constante. Durante el proceso de sobrecalentamiento y
condensacion, todo el trabajo y el calor adicionado al refrigerante durante las
etapas de evaporacion y compresion, debera ser removido para que el ciclo sea
completado, alcanzando el punto A o punto de inicio del ciclo sobre el diagrama P-

H, como se muestra en la figura 7.
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Figura 7. Diagrama Presion- Entalpia de un Proceso de Refrigeracién
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Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacion De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas

Caida de presion en un sistema de refrigeracion: Algunos valores tipicos para
caidas de presion en un sistema de refrigeracion, deberan ser consideradas:

e Condensadores 3.0a 7.0 psi

e Perdidas en linea

e Evaporador a compresor 0,1al1,5psi
e Compresor a condensador 1,0 a 2,0 psi
e Compresor a tambor succion 0,5a 1,0 psi

46



Etapas de refrigeracion: Los sistemas de refrigeracion, utilizan uno, dos tres o
cuatro etapas de compresién, han sido operados con éxito en varios servicios. El
namero de niveles de refrigeracion, generalmente dependen del nimero de etapas
de compresion requeridas, las cargas de calor en las interetapas, economizadores

y el tipo de compresion.

Sistema de refrigeracion de una etapa. Un tipico sistema de refrigeracion de
una etapa, se muestra en la figura 8, donde la data es para propano puro
refrigerante. En la figura 8, se ilustra la aplicacién de un proceso de un chiller de

nivel sencillo y asociado con la curva de enfriamiento.’

Figura 8. Sistema de Refrigeracion de una Etapa
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v Condensador
AP =10psi
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[Tambor de succiory
15,68 psi
¢ 05'@ 1 Tambor acumulador
-40°F 100 °F
242,19 psia
~_
Q =35 Mbtu/hr
CHILLE|

Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacion De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas

7 SANTOS, Nicolds. Disefio y Operacion de Unidades de Tratamiento y Procesamiento de Gas. Julio 2008. Pag.
20-28.
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1.6 FRACCIONAMIENTO DE GAS NATURAL

El fraccionamiento es un proceso mediante el cual el gas natural se separa en

cada uno de sus componentes. La dificultad de una separacion esta directamente

relacionada con la volatilidad relativa de los componentes y la pureza de los

productos.

Todas las plantas de procesamiento de gas poseen como minimo una torre

fraccionadora para producir un producto liquido que cumpla
especificaciones de venta.

Figura 9. Diagrama de una Torre de Fraccionamiento
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Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacion De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas

El esquema de una torre fraccionadora (figura 9) muestra los diversos

componentes de una torre de fraccionamiento. El calor es introducido en el
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rehervidor para producir una corriente de vapor. El vapor asciende a través de la
columna contactando el liquido descendente. El vapor que sale por el tope de la
columna entra a un condensador, en donde el calor es removido por algun tipo de
medio enfriante. El liquido es retornado a la columna como reflujo para limitar las

pérdidas de componentes pesados.

Las torres fraccionadoras pueden ser de platos o empacadas, para fomentar el
contacto entre las corrientes de vapor y liquido en la columna. El contacto intimo

de las fases vapor y liquido es requerido para una separacion eficiente.

El vapor que sale por el tope de la columna puede ser condensado en forma total
o parcial. En un condensador total, todo el vapor es convertido a liquido y el reflujo
retornado a la columna tiene la misma composicién que el destilado o producto de
tope. En un condensador parcial, solamente una porcion del vapor que entra al

condensador se convierte en liquido.

1.6.1 Tipos de Fraccionadoras. Tanto la cantidad como el tipo de
fraccionadores que se requieren para el proceso dependen del namero de

productos deseados y de la composicién del alimento.

Productos tipicos de un proceso de fraccionamiento pueden ser:

e Producto desmetanizado (C,")
e Producto desetanizado (C3")

e Mezclas propano/etano (EP)

e Propano comercial

e Mezclas propano/butano(LPG)
e Butanos

e Mezclas butano/gasolina

e Gasolina natural
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e Mezclas con una presion de vapor especifica

1.6.2 Principio de Destilacion. Este proceso de separacion se basa en la
volatilidad relativa de los compuestos a ser separados. La separacion ocurre
debido a que un componente se calienta hasta que pasa a la fase vapor y el otro
componente permanece en la fase liqguida. Cuando la mezcla no es de dos
componentes sino multicomponente, la separacion se selecciona entre dos
componentes denominados claves, por ejemplo etano y propano. Se aplica calor
hasta que todo el etano y los compuestos mas livianos se vaporizan, mientras que
a la presién y temperatura de operacion el propano y los compuestos mas
pesados permanecen en la fase liquida. Entre mayor sea la diferencia en
volatilidad de los dos compuestos claves seleccionados, mas facil sera efectuar la
separacion. Por lo tanto, en el proceso destilacion se requiere que haya una
diferencia en los puntos de ebullicion a la presion de operacion, y que los

compuestos sean estables térmicamente para que no se descompongan.

El componente mas pesado presente en el destilado o producto de tope se
denomina “componente clave pesado” y el componente mas liviano que

permanece en la fase liquida de fondo se denomina “componente clave liviano”.

En la destilacion todos los célculos se ejecutan usando las etapas teéricas de
equilibrio. Una columna de fraccionamiento puede ser considerada como una
serie de equilibrios flash con dos corrientes de alimento y dos de producto. El
vapor entra al flash desde la etapa inferior a alta temperatura y la corriente de
liquido entra desde la etapa superior a baja temperatura. En esta etapa ocurre
transferencia de calor y de masa de forma tal que las corrientes que salen estén
en el punto de burbuja de liquido y en el punto de rocio de vapor, a la misma

temperatura y presion.
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1.6.3 Pardmetros Claves. Dos importantes consideraciones que afectan el
tamafio y costo de una columna de fraccionamiento son el grado de separacion y

la volatilidad relativa de cada componente.

El grado de separacion o pureza del producto tiene un impacto directo en el
tamafio de la columna. Para mayor pureza se requerirdn mas platos, mas reflujo y

diametros.

1.6.3.1 Presion de Operacion: Antes de cualquier calculo de disefio, la presion
de operacion de la torre debe ser determinada. Una de las consideraciones
primarias para el calculo de la presion de operacidon es el medio de enfriamiento
disponible para el condensador de reflujo. El producto de tope estara a
condiciones de punto de burbuja para un producto liqguido o a condiciones de
punto de rocio para un producto vapor. La presion de punto de burbuja (o punto de

rocio) es obtenida a partir de la temperatura del medio enfriante del condensador.

Los medios refrigerantes mas usados son aire, agua Yy refrigerantes. Aire frio es
normalmente el método menos costoso, con el aire se pueden alcanzar
temperaturas de 115-125°F. Con agua fria, se obtienen temperaturas de 95-105°F,
qgue corresponde a la temperatura ambiente. Para lograr temperaturas menores

gue 95°F se deben usar refrigerantes (refrigeracion mecanica).

Generalmente es deseable operar a bajas presiones para maximizar la volatilidad
relativa entre los componentes claves de separacion. Sin embargo, si se requiere
reducir presiones, un cambio a un método de enfriamiento mas costoso no es una

opcion deseable.
En muchos casos el producto de tope debe ser comprimido para ventas u otra

unidad de proceso. En este caso una presion de operacidbn mas alta podria ser

deseada para reducir la potencia de compresion.
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Si una presion de operacion es demasiado alta, la temperatura critica de los
productos de fondo podria ser excedida y la separacion deseada no puede ser
lograda. Adicionalmente, la presion no puede exceder la presion critica de los

productos de tope deseados.

La seleccién de un condensador parcial o total se fija segun sea el producto de
cima requerido. Para un producto liquido se utiliza un condensador total y para un
producto vapor se utiliza un condensador parcial. Sin embargo, un producto final
liquido puede ser producido en una torre como vapor y posteriormente ser enfriado
o comprimido para producir el liquido deseado. Hay casos inclusive en los cuales
la licuefaccion aguas abajo es mas econdmica. En muchos casos, el sistema de
fraccionamiento con un condensador parcial es mas econdmico y debe
compararse contra el costo adicional de los equipos aguas abajo. Antes de
cualquier comparacion economica, el disefio de la columna debe hacerse para
ambos tipos de condensador, con varias relaciones de reflujo y varias presiones

de operacion.

1.6.3.2 Relacion de reflujo y nimero de etapas: La relacion de reflujo esta
definida como la tasa molar del liquido de reflujo dividida por la tasa molar del
producto de tope. La temperatura del rehervidor es una funcién directa de la

relacion de reflujo.
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Figura 10. Relacién entre relacion de reflujo y nimero de etapas
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Fuente: Santos, Nicolas. Disefio Y Operacion De Unidades De Tratamiento Y Procesamiento De

Gas

El duty del rehervidor es una funcion directa de la relacion de reflujo, mientras se
mantiene en la columna de fraccionamiento un balance total de materia y calor

para una separacion dada.

Una columna de fraccionamiento puede producir solamente una separacion
deseada entre los limites de reflujo minimo y el minimo numero de etapas. Para
minimo reflujo se requiere un nimero infinito de etapas (Figura 10). Para reflujo
total, se requiere un minimo numero de etapas. Ninguna de estas dos situaciones
representa la operacion real, pero son los extremos de la configuracion de disefio
posible. Para calcular ambos casos se han desarrollado métodos rigurosos; sin
embargo, se requiere una solucion por computador para ejecutar calculos plato a
plato. Para iniciar un disefio detallado, se hacen estimativos de la relacién minima
de reflujo y el minimo numero de platos, usando métodos simples de analisis de

componentes binarios claves.
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Otros parametros importantes que se deben tener en cuenta y que afectan el

tamarfio y costo de una columna de fraccionamiento son los siguientes:®

e Minimo Numero de Etapas
e Minima Relacién de Reflujo

e Numero de Etapas de Equilibrio

® SANTOS, Nicolds. Disefio y Operacion de Unidades de Tratamiento y Procesamiento de Gas. Julio 2008.
Capitulo 2.
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2. DESCRIPCION Y CONDICIONES DE OPERACION DE LA PLANTA DE
PROCESO EL CENTRO DE ECOPETROL S.A.

2.1 GENERALIDADES.

La Planta de Proceso de gas El Centro esté localizada en el corregimiento El
Centro, municipio de Barrancabermeja, departamento de Santander. La planta se
encuentra ubicada al interior de la zona industrial, proxima al area de oficinas de
ECOPETROL S.A.

La planta fue modificada en el afio 1997 para ampliar su capacidad de tratamiento
de 47 MMPCD a 100 MMPCD con el fin de poder cargar el gas que se esperaba
produjera la asociacion AMOCO-ECP en el campo Opédn, sin embargo la
produccion decliné desde los 47 MMPCD en el afio 1997 a los 19 MMPCD en el

mismo afno.

En el afio 1997 se instal6 la unidad de glicol para deshidratar el gas que entraria a
la Planta de Proceso, esta instalacion al iniciar operaciones presento arrastre de
aceite, por esto, el trietilen glicol usado en el proceso se contaminé ocasionando la

suspension del sistema de deshidratacion.

En el mismo afo, se instalaron dos compresores de tornillo para mejorar el
sistema de fraccionamiento, estos equipos al momento de la compra no se
adquirieron como un paquete sino por partes y hasta la fecha no se les ha podido

poner en marcha.

El principal fin de la planta de procesos es la obtencion de productos blancos
(propano, butano y gasolina natural) a partir del gas natural rico que alimenta la
planta y de gas seco tanto para el suministro de gas domiciliario en el area como

para los procesos industriales de la Gerencia Complejo Barrancabermeja.
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La separacion de las fracciones que componen el GLP asociado al gas rico es
posible gracias a la diferencia de las propiedades fisica-quimicas de los diferentes
componentes ya que estos tienen diferentes densidades, puntos de burbuja, punto
de rocio, presion de vapor, presion de ebullicion entre otras caracteristicas, las

cuales hacen factible su separacion.

2.2 SISTEMA DE RECOLECCION Y COMPRESION DE GAS PLANTA DE
PROCESO EL CENTRO.

El sistema de recoleccion del gas natural en El Centro, se basa en la succion por
diferencia de presiones que aplican las maquinas K1 y K2 de la planta compresora
a las lineas de recoleccion que van a las estaciones de recoleccién de crudo y a

las redes que recogen el gas de anular de los pozos.

En la actualidad el campo La Cira Infantas cuenta con seis redes de recoleccion
de gases de anulares con cobertura de 120 pozos. Adicionalmente, se adelanta la
evaluacion de una prueba piloto en el pozo C2043 para recolectar el gas del
anular mediante un compresor acoplado a la unidad de bombeo mecénico; como
complemento, se adelanta la instalacion de tres compresores adicionales y

pruebas de otras tecnologias para recoleccion de gas.

En las redes de recoleccion de gas actualmente instaladas el flujo pasa por un
scrubber en el cual sale el gas por la parte superior y entra a la linea de succion

para ser transportado hasta la planta compresora.

En la planta compresora se mantienen trabajando los compresores de gas
necesarios, segun el volumen de gas que entre, para que se ejerza sobre las
lineas de recoleccion un vacio entre 4” y 6” de mercurio medido en la propia

planta.
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De acuerdo con la longitud y el diametro de la linea de vacio que se haya

calculado para cada subestacioén, el vacio en ella varia de 0” a 6” de mercurio.

Por encima de 10” Hg (mercurio) de vacio en la planta se corre el riesgo de
arrastrar un poco de aceite junto con el gas que se desprende de los separadores
de las subestaciones, especialmente si se halla cerca de la planta.

El sistema de recoleccion y distribucion del gas que viene de los diferentes

Campos Petroleros esta divido en 3 subsistemas que son:

e Recoleccion del Gas del Campo La Cira-Infantas hacia los compresores K-1/K-2
¢ Recoleccion del Gas del Campo de Lisama.

e Recoleccién y tratamiento del Gas del Campo de Op6n °

2.2.1 Recoleccién del Gas del Campo La Cira-Infantas hacia compresores
K1/K2. Las lineas de gas que traen el gas desde La Cira-Infantas se empalman
con en el colector de 14” para ser enviados hacia el Separador Sur. Esta linea

tiene las siguientes condiciones normales de operacion:

Tabla 4. Condiciones de entrada del gas proveniente del Campo La Cira-Infantas

Temperatura 90 °F °F
Presién -4a7 | InchHg - Psig
Flujo Instantaneo 190 MPCEH
Flujo Acumulado 4 MMPCED

Fuente: Autor

° ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operaciones de la planta compresora de gas centro
(Junio 2007),P. 8
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Ademas, a esta corriente se le unen otras mas para ser comprimidas por los

compresores K1/K2, estas corrientes son:

e Vapor de tope de separador D-204

e Parte del gas de tope de la columna C-2
e Vapor de tope del tanque D-106

e Vapor de tope del separador D-203.

Todos estas corrientes son combinadas en el cabezal de 12” para ser enviados
hacia la succion de los compresores K-1 y K-2, estos compresores son de tres

etapas

En la primera etapa la presion de la mezcla de gases aumenta desde 12.5 psi
hasta 170 psi, luego pasa a un filtro separador que elimina los posibles
condesados formados por el proceso de compresion y que no deben entrar en la
segunda etapa, posteriormente, la presion de la mezcla de corrientes de gas rico
aumenta su presion hasta 530 psi, finalmente, pasa a otro filtro separador para

retirar los compuestos condesados que se puedan condensar.

2.2.2 Recoleccion del Gas del Campo de Lisama. El gas procedente de los
campos de Lisama llega al EI Centro por medio del gasoducto de 8”, es enviado

directamente hacia el cabezal colector (arafia).
Este gas es comprimido en Lisama a 650 psig por tres de los seis compresores

reciprocantes de 3 etapas con capacidad de 3.5 MMPCED cada uno (Total 14
MMPCED).
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Tabla 5. Condiciones de operacion linea de gas de Lisama

Temperatura 90 °F °F
Presién 580 - 750 Psig
Flujo Instantaneo 0.5 MMPCEH
Flujo Acumulado 10-Dic MMPCED

Fuente: Autor

La corriente de gas de alta presion proveniente de los sistemas de compresion
K1/K2 se combina con la corriente de gas de Lisama, y se hace pasar por el filtro
FT-110 que termina de retirar cualquier traza de agua y demas productos

condesados antes de ir al absorbedor C-1.

2.2.3 Sistema de recoleccion y estabilizacién de gas rico de los campos de
Opon. El gasoducto que transporta el gas rico de las facilidades del Opén a la
Planta de gas de El Centro, tiene un diametro de 16” y una longitud aproximada de
75 km. Existen 7 valvulas shutdown (401-A, 401-B, 401-C, 401-D, 401-E, 401-F y
401-G) a lo largo de este gasoducto, las cuales se cerraran si detectan
condiciones anormales de presion alta (720 psig), presion baja (425 psig) o

presion diferencial alta.

El Slug Catcher esta disefiado para manejar baches hasta de 3.000 bbl antes que
éstos lleguen al separador de entrada. La produccion de Opén usualmente es una
corriente de tres fases, contiene gas, condensado (hidrocarburos liquidos) y agua
liquida. El Slug Catcher tiene dos salidas, una para el gas y la otra para el
condensado y el agua; ambas se dirigen hacia el separador de entrada D-201.

2.2.4 Sistema de compresién de gas Planta de Proceso El Centro. El gas

proveniente de El Centro pasa primero por un sistema de separacion de fases.

Este sistema de pre-alimentacion consta de un arreglo de tuberias denominado
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,Slug Catcher.. La funcion de este equipo es la de retener los baches de liquidos
para evitar que puedan dafiar el separador de entrada. El liquido o slug se
almacena y se distribuye en los compartimentos horizontales del Slug Catcher y se

drena gradualmente.

Luego de pasar por el Slug Catcher, el gas rico pasa al separador de fases de
entrada, el D-20. La presion de operacion de este separador es de 518 psig y la

temperatura es 69 °F.

El gas de entrada se separa en el D-201 en tres corrientes, una gaseosa que sale
por el tope del separador y que pasa directamente al sistema de alimentacion del
C-1. La corriente liquida compuesta de hidrocarburos condesados que sale del
separador de entrada D-201 se estabiliza al vaporizar algunos de sus
componentes mas ligeros. A continuacion se describird como se lleva a cabo la
condensacion y estabilizacion del condensado. El gas que se desprende en esta
parte del proceso, es también enfriado a aproximadamente 100 °F antes de ser

dirigido hacia los compresores K-1 y K-2 de El Centro.

La corriente de condensado que sale del separador de entrada D-201 se une a la
linea del condensado de las bombas de los fondos del enfriador de vapor D-203,
las bombas G-202A/B. La presion de esta corriente a la entrada del patin es de

aproximadamente 500 psig y se reduce a un poco mas de 10 psig.

El condensado sigue su camino hacia los calentadores de tubo y coraza E-201A/B

donde la temperatura del fluido es elevada aproximadamente a 140 °F.
El condensado entra al tambor de flasheo D-202. Aqui se separa el agua que

todavia queda en esta corriente, actualmente esta compuesta por el agua que

llega de Opodn, la cual es almacenada en la bota del recipiente y después es
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descargada en una linea de 2" hacia el Recipiente Desgasificador de Agua, D-
20415.

El flujo de condensado sigue su camino hacia el enfriador del condensado, E-203,
aqui la temperatura de entrada de la corriente es de aproximadamente 140 °F y
ser& enfriada a aproximadamente 100 °F. El objetivo de enfriar el condensado es
el de reducir la presion de vapor de tal forma que el producto pueda almacenarse

en tanques.

La corriente de gas del tambor de flasheo D-201 se dirige hacia el enfriador de
vapor del tambor de flasheo, E-202, donde es enfriada de 140 °F a
aproximadamente 120 °F. El enfriamiento es necesario para minimizar la

condensacion en el cabezal de succion de los K1/K2.

El liquido que se condenso en el paso anterior es eliminado por el separador del

enfriador del vapor, D-203. El D-203 separa las dos fases, gas y liquido.

El liquido es succionado por las G-202 A 6 B y es enviado por una linea de reciclo
hacia el D-202 pasando por el calentador del condensado, E-201A/B.

El gas que sale por el tope del separador D-203 pasa primero por un eliminador de
neblinas, que le retira las posibles gotas que aun se podrian encontrar en la
corriente de gas. Este gas es enviado hacia el sistema de recibo de gas rico de los
compresores K1/K2, donde se le aumenta su presion y luego es enviado al

proceso de absorcion en la torre C-117.
Las lineas con los fondos de los D-201 y D-202 se unen en una linea para entrar

en el recipiente desgasificador de agua, D-204. La temperatura de operacion del

D-204 es de 120 °F maximo. La presion de operacion es de 5 psig.
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En el D-204 el agua se separa del gas y del condensado. La corriente de agua
sale del D-204 hacia la Planta de Deshidratacién a través de las bombas G-
203A/B.

El gas rico que sale por la parte superior del D-204 es enviado al sistema de
recibo de gas para su posterior compresion en la estacion compresora K1/K2 y ser

aprovechado, junto con las demas corrientes de gas, en el absorbedor C-1.

En resumen, el sistema de recoleccion de gas suma las corrientes de gas
provenientes de varios campos a la presion de superficie y los comprime a 700
psig para ser enviado a la planta de tratamiento, a excepciéon del gas de La Cira
Infantas que se comprime en la planta a 530 psig para mezclarse con las
corrientes de Opon y Lisama. La mezcla de gas proveniente del sistema de
recoleccion entra al separador C 211 donde dicha corriente es separada en tres
fracciones diferentes: gas, condensado y agua. Esta separacion fisica de los

fluidos se basa en la diferencia de densidades de los fluidos.

El gas que actualmente sale de la torre C2 es usado completamente como
combustible con el objeto de evitar altas temperaturas en la succion de las
maquinas compresoras debido a que estos gases son calientes y ocasionan
problemas en las valvulas de descarga, sin embargo para efectos de la simulacion

se dejo la corriente de la C-2 en recirculacion hacia los compresores K1/K2.

2.3 PROCESAMIENTO DEL GAS

El tratamiento que se le hace al gas en la planta de El Centro es el de absorcion
con aceite absorbente llamado también Turbosina o JP-1A, con el fin de retirarle

los compuestos condensables. Luego se realiza el procesamiento que consiste en

desetanizarlo, separar esos condensables llamados gasolina cruda o productos

62



blancos del aceite absorbente y luego fraccionarlos en Propano, Butano y

Gasolina Natural.°

2.3.1 Aceite Absorbente. El aceite absorbente comprado a la Gerencia Refineria
Barrancabermeja es transportado en carro tanques de 9000 galones de
capacidad. Antes de transferir el producto (aceite pobre) hacia el tanque de
almacenamiento D-107, debe tomarse una muestra para que sea analizada en el

laboratorio de petrdleos y obtener la aprobacion para el trasiego del producto.

Figurall. Diagrama del aceite absorbente
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Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de

gas El Centro

'® ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 12.
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El aceite puede ser enviado directamente hacia el tanque D-104 si el nivel de
aceite es inferior al nivel normal, posteriormente, puede continuarse con el llenado
del tanque D-107. EIl tanque D-107 es usado como tanque de reposicion del

aceite absorbente de las pérdidas de aceite presentes en el sistema.

En operacion normal el D-104 recibe el aceite que es recuperado de la trampa API
y si su nivel esta por debajo de 2 pies es reajustado con aceite JP nuevo del D-
107, esto garantiza que el D-105, que suministra el aceite para el proceso y esta

ubicado en un nivel inferior se mantenga lleno por gravedad en operacion normal.

El tanque D-104 cuenta con un separador, el cual es usado para remover el agua
gue haya podido haber sido arrastrada desde la trampa API. El agua desde el

separador es drenada hacia el cabezal de drenaje de baja presion.

El D-105 también es alimentado por la linea de 6” que viene con aceite pobre de
los intercambiadores E-12 A/B, E-4 A/B y E-3A/B, después de realizar el ciclo
completo, y es filtrado por el FT-102-200. ! Esta linea de 6” tiene indicadores de
presion local que no deben superar los 5 psig, también cuenta con un indicador
de temperatura local que debe estar en 90-100 °F.

El aceite absorbente es succionado del tanque D-105 por las bombas booster G-
424/424A y es descargado a 380 psig enviando el aceite hacia la succion de las
bombas G-2/2A, donde la presion se incrementa hasta los 740 psig antes de
entrar al chiller (enfriador) E-7. El chiller fue disefiado originalmente para disminuir
la temperatura de la corriente de aceite pobre hasta aproximadamente 50 °F
(actualmente este sistema esta fuera de servicio), este equipo es fundamental

para poder optimizar el proceso de fraccionamiento en la planta.

" ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 13
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El aceite es dividido en dos corrientes, una va hacia el tope de la C1 y la otra hacia
el tope de la C2.

e Hacia la torre C-1, donde el FE-I116 mide el flujo y por medio del FT-116 envia
esa informacion hacia el FIC-116 para que controle por medio de la valvula
FCV-116 el flujo en gpm o BPD. Esta linea también cuenta con el indicador de
temperatura local TI-234 y con el PI-209 el cual le envia la informaciéon de la
presion de esta linea al PIC-209 para que controle esa presion junto con la
informacion que obtiene del nivel superior interno de la torre C- 1 (LSH-393) en
500-600 psig por medio de la valvula PCV-209 ubicada en la linea de desvio

hacia los intercambiadores E-4 A/B aguas abajo de la FCV-1 16..

e Hacia la torre C-2, donde su flujo es controlado por la FCV-118 (PIC-118).

El aceite se envia hacia las torres C-1 y C-2 para ser usado como absorbente del
Cs" presente en el gas rico. Una vez el aceite pobre ha despojado de los
compuestos ricos al gas, este aceite se alinea hacia la torre C-3 para el despojo

del C3" con ayuda del Horno F-1

Al salir del fondo de la torre C-3 el aceite pobre pasa por los intercambiadores E-5
donde calienta la recirculacion de la torre desetanizadora C-2, sigue a través de
los E-12 para calentar la gasolina cruda que alimenta la torre C-4 y regresa a los
E-4 para calentar la corriente de aceite rico que alimenta la torre C-2. Sale hacia

los enfriadores E-3 y E-8 para enfriarse antes de regresar al tanque D-105.%

> ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 15.
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Figural2. Diagrama general Planta Proceso ELC
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2.3.2 Absorbedor C-1. El absorbedor es una torre cilindrica cuya funcion es la de

separar los compuestos recuperables del gas natural.

Estos productos son:

propano, butanos y gasolina natural la cual es una mezcla de pentanos, hexanos e

hidrocarburos mas pesados.

2.3.2.1 Descripcion de la torre. Esta torre tiene 80 pies de altura y 6 pies de

diametro, en su interior tiene una serie de 30 platos de burbujeo los cuales tienen

como fin el de proporcionar una mejor superficie de contacto entre el liquido

absorbente y el gas a absorber.

Figural3. Diagramatorre C-1
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Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillon Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de

gas El Centro

En la torre absorbedora C-1 se efectla la absorcion del gas natural (gas rico) por

un aceite de condiciones especiales; Aceite JP-1A de bajo peso molecular,
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llamado aceite pobre. El aceite entra a la torre C-1 por el tope al plato N° 30
mientras que el gas rico entra por el fondo cerca al plato N°.1. EIl gas rico
comienza a ascender desde el plato N°.1, pasando a través de los demas platos
hasta llegar al plato N° 30; éste gas a medida que va subiendo va
empobreciéndose por ser absorbidos los compuestos recuperables, saliendo por
el tope un gas el cual contiene metano y etano. Como el gas pobre arrastra algo
de aceite, es pasado a través de un filtro separador F-202 con el fin de separar y

recoger dicho aceite (JP-1A).

El aceite pobre efectla el paso contrario al del gas natural, es decir, comienza a
descender pasando de un plato al inmediatamente inferior por rebose. Este aceite
a medida que va descendiendo absorbe los productos recuperables de gas
natural, ademas de algo de metano y etano hasta al llegar al fondo del
absorbedor, entonces es llamado aceite rico.*®

El aceite rico que sale por el fondo de la C-1 entra como alimento para la columna
desetanizadora, el gas pobre que sale por el tope del absorbedor C-1 pasa por el
filtro separador de aceite F-202 y luego es entregado al sistema de distribucion
para ser usado entre otros como gas combustible en la Planta Compresora, Planta
Deshidratadora El Centro, Planta de Inyeccion 5 y como gas combustible

doméstico del corregimiento El Centro.

2.3.2.2 Corriente de gas. El gas rico proveniente de Opdn es enviado hacia la
torre absorbedora C-1 después de haber sido pasado por el separador y por el
fitro de entrada D-201 y FT-201 respectivamente, esta linea debe tener una

temperatura alrededor de los 90-110 °F, la presién debe estar en 496 — 503 psig.

3 ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 16.
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El gas rico proveniente de los campos de Lisama, el cual unido con el gas rico
proveniente de la compresora El Centro (compresores K-l y K-2), es pasado por el
filtro de entrada FI-101 (MFE-257-2) antes de ser enviado hacia la torre C-1. La

temperatura de esta linea debe estar cerca de los 90-120 °F.

La linea proveniente de gas Opdn y la linea de gas Lisama-El Centro son

combinadas antes de entrar a la torre C-1.

La presion del gas pobre saliendo por el tope del C-1 debe estar en 500 psig, esta
informacion es enviada hacia el PIC-304 para controlar por medio de la PV-304 la
presion del gas seco que sale hacia la tuberia de 16” de despacho hacia la GCB.

La temperatura de esta linea es medida por el TI-114 y debe estar en 95-130 F.

La torre esté protegida para el caso de sobre presién por las PSV-327 6 PSV-328

que disparan hacia la tea si la presién alcanza los 554 psig.**

2.3.2.3 Corriente del Aceite. La torre C-1 tiene el fondo dividido en dos
secciones. El liquido que se acumula en el fondo es aceite rico, es decir el aceite
absorbente mas los productos blancos (Cz*) absorbidos del gas natural. El nivel
normal de liquido en la seccién superior es de 2’-10” desde el fondo de la seccién
superior, cuando este nivel esta por debajo 6 por encima de este valor, la
informacion es enviada por el LT-106 hacia el LIC-106 para regular a un nivel
permitido a través de la valvula LCV-106 ubicada en la salida del liquido de esta

seccion de la torre.

Si el nivel de liquido continua incrementandose a pesar de este control y llega

hasta el punto de ajuste del LSH-393 (3’-4”), este envia la informacién hacia el

* ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 17.
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LAH-393 para que a través del PIC-209 controle la valvula PCV-209 y desvie parte
de la entrada de liquido a la torre, envidndolo directamente a la salida de la torre.

Para el caso contrario donde el nivel de liquido baje hasta el punto de ajuste del
LSLL-394 (2’-0”) este es alarmado por el LXLL-394 y si sigue bajando el nivel, la
vélvula SDV-329 cierra completamente la salida de liquido de esta seccion.

La salida del liquido de la seccion superior de la torre se divide en dos corrientes:

e Hacia el plato No. 16 o cuello de la torre desetanizadora C-2, donde el flujo es
regulado en un valor promedio de 3000 BPD. La temperatura de esta linea
debe ser de 100-130 F.

e Hacia los intercambiadores de calor E-4A/B, donde el flujo va a ser controlado
dependiendo de la informacién que reciba del controlador de nivel de la
seccién superior de la torre. La temperatura de esta linea debe ser de 90-100
°F.

En los E-4 A/B el liquido se calienta con aceite pobre que sale del fondo de la torre

C-3 para entrar luego a la torre C-2 por el plato No. 9.

En la seccion inferior e | nivel de liquido del fondo de la torre debe estar en 2’-2”
medido desde el fondo de esta seccion. Cuando este nivel esta por debajo 6 por
encima de este valor, la informacion es enviada por el LT-386 hacia el LIC-386
para que controle la situacion a traves de la valvula LV-386 ubicada en la salida

del liquido de esta seccion de la torre.

Para el caso donde el nivel de liquido baje hasta el punto de ajuste del LSLL-395
(1’-10”) esto es alarmado por el LSLL-395 y por medio de la SDV-330 cierra
completamente la salida de liquido de esta seccion. El liquido de la seccion inferior

de la torre C-1 puede ser enviado hacia el plato No.16 de la torre C-2 (opcién 1) 6
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hacia el plato No.9 (opcién 2) después de pasar por los intercambiadores E-
4AA/B.*°

2.3.3 Desetanizador C-2. Tiene como fin separar el metano y el etano que hayan
sido absorbidos por el aceite pobre en la columna absorbedora C-1, asi como,
absorber en el tope el propano y los hidrocarburos més pesados desprendidos en
el fondo de la columna. El desetanizador es una torre cilindrica dividida en dos

secciones:

e La parte inferior denominada seccion rectificadora, la cual tiene como funcién

separar el metano y el etano que haya absorbido el aceite rico.

e La parte superior denominada seccion absorbedora en donde se efectia el
mismo proceso que en la torre absorbedora recobrandose el propano y mas
pesados que se hayan desprendido en la parte rectificadora.

La seccidén inferior o rectificadora tiene seis (6) pies de diametro, en su interior
tiene una serie de 16 platos; la seccion superior o absorbedora es de 2.5 pies de
diametro y tiene en su interior 24 platos, que le sirven para que haya un mejor
contacto entre el gas y el liquido. La altura total de la C-2 es de 108 pies.

2.3.3.1 Descripcion de la torre (rectificacion y absorcion del gas). El aceite
rico que sale por el fondo de la torre absorbedora C-1 sirve de alimento a la torre
desetanizadora C-2. Este aceite rico pasa por los intercambiadores E-4 donde
eleva su temperatura a mas de 150 °F por intercambio de calor con el aceite pobre
proveniente del fondo de la torre C-3. EIl aceite rico entra por el plato 9 de la
seccion rectificadora, en este punto pueden ser agregados los condensados

separados en las diferentes plantas compresoras y los almacenados en los

> ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 19.
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tanques D-106 y D-416, actualmente estos condensados se estan agregando a la

gasolina cruda en el acumulador D-7.

La rectificacion no es mas que una destilacién, la cual es un proceso de
evaporacion desarrollado con el propésito de separar en una mezcla de
componentes, dos 0 mas partes que tienen diferentes partes de ebullicion. El
principio de destilacion y la habilidad para separar una sustancia de una mezcla de
dos 0 mas componentes se basa en el hecho de que cada hidrocarburo ebulle
(hierve) o se vaporiza a cierta temperatura constante, lo cual diferente para

cualquier otro hidrocarburo.

Para evitar que el propano y otros HCs pesados se vaporicen por el tope, se

agrega un flujo de aceite.*®.

El proceso de rectificacion se efectia por la evaporacion parcial del liquido que
entra a la torre y que pasa de una presion de 500 psi en la torre absorbedora C-1
a una presion de 155 psi en la torre desetanizadora C-2, ademas, por la elevacién
de la temperatura en la columna, para tal efecto, con las bombas GM-10 y GM-
10A se saca un flujo por el plato No. 1 o flujo de circulacion de fondo el cual pasa
por los intercambiadores E-5 A/B/C/D donde se calienta con aceite pobre

proveniente de la torre de destilacién C-3.

El flujo de circulacidon que se saca por el plato No. 1 se lleva de una temperatura
de 250 °F hasta los 400-435 °F, después de calentar esta corriente, el aceite

retorna a la torre por la parte superior del plato No. 1.

Hay un flujo lateral que sale de la torre C-1 y entra al desetanizador por el plato
No. 16 o cuello, a la misma temperatura que sale de la torre C-1 (90-108 °F). Esta

'® ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 20.
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diferencia de temperatura de las tres corrientes se debe al hecho de que el fondo
de la columna debe estar mas caliente que la parte media de la misma con el fin
de aprovechar al maximo el calor que se desprende del fondo de la columna. Se

utilizan dos flujos de circulacion por dos causas:

e por la mencionada anteriormente en cuanto al aprovechamiento del calor.
e porque si fuera so6lo un flujo se necesitarian mayores equipos para la

circulacion y el calentamiento del fluido.

Debido al aumento de temperatura del aceite rico en el fondo del desetanizador,
se completa el desprendimiento de los compuestos mas livianos, los cuales son el

metano, el etano y también algo de propano.*’

Para recuperar el propano e hidrocarburos mas pesados que puedan
desprenderse de la parte rectificadora se emplea la parte superior de la torre o
seccion absorbedora. En la seccion absorbedora el gas que se desprende de la
parte rectificadora circula de forma ascendente y en contracorriente con el aceite
pobre que entra por el tope (plato No. 40) a la seccién absorbedora a 100-130 °F,
este aceite pobre absorbe el propano y algo de etano, los cuales salen por el
fondo de la parte rectificadora junto con el resto del aceite rico sirviendo de

alimento al alambique.

Debe resaltarse que el calor aplicado al aceite que entra a la seccion rectificadora
debe ser tal que Unicamente desprendan metano y etano con el objeto de no
arrastrar en la corriente de gas grandes cantidades de propano o componentes
mas pesados y de igual forma evitar el requerir cantidades mayores de aceite

pobre por el tope de la seccién absorbedora.

7 ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 20.
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El gas pobre que sale por la cima de la parte absorbedora pasa por el separador
D-2, de alli a través de un regulador la presion se reduce a 60 psi, una parte de
este gas pueda usarse en el sistema de gas combustible y otra parte se pueda
utilizar como recirculaciéon a las maquinas compresoras de El Centro y poder

recuperar el propano que pueda llegar a tener.

2.3.3.2 Corriente de gas. Por el tope de la torre C-2 se obtiene una corriente de
gas, basicamente metano y etano, a una temperatura de 100 - 135 'F. Este gas
es enviado hacia el separador D-2, para luego ser enviado hacia el sistema de gas

combustible o ser recirculado a los compresores.

En la linea de salida del separador D-2 se cuenta con un analizador, AT-104, el
cual envia la informacién de la composicion (gravedad especifica) del gas y si esta
composicién esta fuera de los parametros operacionales, (> 0.85) la condicion es
alarmada. Ademas, se cuenta con el medidor de flujo FE-I17, el cual a través del
FT-117 envia esa informacion hacia el FI-117 y si este flujo es mayor a 3700 o

menor a 1000 KPCED la condiciéon es alarmada.

La torre C-2 y el separador D-2 estan protegidos para el caso de sobre presién por
las PSV-356 y PSV-133A que disparan hacia la tea si la presién sube hasta 195 y
180 psig respectivamente®®.

2.3.3.2.1 Corrientes de aceite.

2.3.3.2.2 Corrientes de aceite que ingresan ala torre C-2

A continuacion se describen las corrientes de aceite que ingresan a la torre C-2

' ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 22
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Aceite pobre. El FE-I18 mide el flujo de aceite pobre entrando a la torre y por
medio del FIC-118 controla la FCV-118 para mantener este flujo en 1800 -
2400 BPD (si el gas a tratar es de 22 MMPCED) de acuerdo a la gravedad
especifica del gas de salida (<0.7). Como ya se anoto, el aceite pobre entra a

la torre C-2 por el plato No. 40 (Tope de la seccién absorbedora).

e Aceite rico. Desde la torre C-1 y condensado de la tercera etapa de los

compresores K-1 y K-2 (actualmente cerrada). Esta corriente entra a la torre C-
2 a través del plato No. 16 de acuerdo a lo descrito en la seccion 2.4.3.1.

Desde la torre C-1 que viene desde los intercambiadores E-4 A/B. Esta
corriente entra a la torre C-2 a través del plato No.9 de acuerdo a lo descrito en

la seccién 2.3.3.1.

2.3.3.2.3 Corrientes de aceite que salen de la torre C-2. El fondo de la torre

desetanizadora C-2 esta dividido en dos secciones de las cuales sale aceite, estas

son:

Una secciéon que acumula el aceite rico para enviar a la torre C-3. El nivel
normal de liquido de esta seccion es de 56”. La temperatura de esta linea
debe ser de 380-400 F, existe una alarma que se activa si la temperatura baja
de 350 °F o sube de 450 °F. Esta corriente es enviada directamente hacia el

plato No. 13 del alambique C-3.

Una seccidén que acumula el aceite rico para la circulacion de fondo. El
liquido que sale del fondo de esta seccion es succionado por las bombas G-
10/10A y es recirculado hacia la torre C-2 pasando primero por los
intercambiadores E-5A/B/C/D los cuales le incrementan la temperatura desde
250 F a 400-435 F.
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Esta corriente de recirculacion es retornada directamente hacia la otra seccion
del plato No. 1 de la torre C-2 (diferente de donde se estd succionando). A la
entrada se encuentra un transmisor que envia informacioén de temperatura y

activa una alarma si la temperatura baja de 350 o sube de 450 F.

2.3.4 Torre de Destilacion o Alambique C-3. El alambique es una torre
destiladora que tiene 61 pies de altura por 7.5 pies de diametro y en su interior
tiene un total de 22 platos. Su objetivo primordial es fraccionar el aceite rico en
gasolina cruda y aceite pobre. Este aceite rico a ser fraccionado es el producto
que sale del fondo del desetanizador C-2 y le entra al alambique por el plato
namero 13, aproximadamente la mitad de la torre para que sea separado por el

tope la gasolina cruda y por el fondo el aceite pobre.*®

Figural4. Diagrama torre C3

Condensados

G-423

’ y

Aceite rico

Horno F-1

pi3]

Vapor de agua

Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de

gas El Centro

' ANDERSSON Deivis, Castrillon Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 25.
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2.3.4.1 Descripcion de operacion de la torre. Para suministrarle calor al aceite
rico y poderlo fraccionar en aceite pobre y gasolina cruda, de la torre C-3 se toma
un flujo del plato No. 11 por intermedio de la bomba GM-5 0 GM-5 A y se circula a
través del horno para retornarlo a la torre a la altura del plato No. 12. Este aceite
sufre un aumento de temperatura de 470 °F a 575 °F, por la accién del calor

suministrado en el horno.

A la torre C-3 se le puede suministrar vapor de agua directamente o a través del
recuperador de aceite D-5 o “reclamador”. Al reclamador llega vapor de agua por

medio de dos lineas, una que entra por el fondo y otra por la parte media.

Por el tope del reclamador sale vapor de agua junto con aceite rico los cuales se
mezclan y entran a la columna por el fondo. Del mismo modo se puede hacer un
suministro directo a la columna por una tuberia que se deriva (by-pass) antes de
entrar al reclamador. El vapor utilizado es producido en las calderas pirotubulares
B-1 6 B-2 y llega a la planta de proceso con una presion de 200-210 psi y una
temperatura de 400 °F, a través de dos lineas de 6” conocidas como principal y

auxiliar. Estas dos lineas se unen al entrar al salon de proceso.

El “reclamador” tiene 11 pies de altura y 3 pies de diametro y en su interior lleva
dos platos. El fin primordial del reclamador es eliminarle las impurezas al aceite
absorbente, separarlas y luego drenarlas. Si no se eliminan las impurezas el aceite

pierde su facilidad para absorber. %

Al reclamador se le suministra aceite desde el plato No. 11 de la columna
destiladora C-3 (alambique), una vez se le han retirado las impurezas al aceite
este retorna junto con el vapor por el plato No. 1 del alambique. Ademas de los

platos el reclamador tiene en su interior un serpentin por dentro del cual circula

%% ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 25.
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aceite pobre que sale del fondo del alambique y cuyo objetivo es calentar el aceite
rico que llega al reclamador ya que el aceite pobre sale del alambique a 510 °F.

La razon por la que se suministra vapor al alambique es la de disminuir la presion
parcial de los componentes y de esta manera conseguir que dichos componentes
(propano, butano e hidrocarburos mas pesados o gasolina natural), se desprendan
a una temperatura menor. Si no se utilizara vapor, se necesitaria una mayor
temperatura del horno para lograr que los componentes mencionados entren en

ebulliciéon.

Del plato numero 20 se saca el agua que en su ascenso por la columna se ha
condensado al enfriarse el vapor, hacia el pequefio tanque deshidratador D-10, alli
se drena el agua y de esta manera se elimina un factor que podria intervenir en el
proceso y operacion de la columna de destilacion. Junto con el agua son
arrastrados vapores de hidrocarburos, los cuales son agregados por diferencia de

presién y de densidad al plato superior de la columna %

2.3.4.1.1 Funcionamiento del alambique (reflujo frio y caliente). El alimento del
alambique (torre C-3) proviene del desetanizador C-2 y entra a la columna por el
plato namero 13. Alli una fraccion de la mezcla de la corriente de entrada se libera
a vapor debido a la reduccién de presion desde 155 psi a 100-105 psi, pasa al
plato siguiente No. 14 y continlda ascendiendo hasta que finalmente las fracciones
mas livianas salen por el tope de la torre. Las fracciones que no se vaporizan
descienden por la columna y su temperatura es aumentada por la accion del calor
gue le suministra mediante el horno y por el vapor que se le suministra
directamente a la columna o por intermedio del reclamador como se anoto
anteriormente; de esta forma se logra que se desprendan los vapores de su

fraccién liviana junto con algo de aceite (turbosina JP-A), el cual es condensado a

! ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 26.
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medida que se sube hacia el tope de la torre por la accion del reflujo que le entra

al alambique por el plato No. 22.

El reflujo se emplea con el fin de evitar que el aceite salga por la cima junto con
los vapores de la gasolina cruda puesto que al enfriar el reflujo ascendente se
condensan los hidrocarburos pesados que forman parte del aceite, los cuales

regresan a través de los platos al fondo de la columna.

De este modo se controla el punto final de ebullicién de la gasolina, ya que cuando
esta demasiado alto en la muestra que se toma del D-8 se debe a que contiene
JP-A 06 aceite absorbente, arrastrado del alambique. Este punto final se controla
asi: en caso de que sea demasiado alto, aumentando la cantidad de reflujo que se
suministra a la columna y en caso contrario disminuyendo dicho reflujo. El punto
final de la gasolina también se controla aumentando la cantidad de vapor
suministrado a la columna cuando el punto final es bajo con el fin de que se

desprendan mas hidrocarburos pesados y disminuyendo en el caso contrario.

La gasolina cruda vaporizada sale por la cima del alambique a una temperatura de
240 °F y pasa por una serie de tres intercambiadores de calor (condensadores
E10 A/B/C) en donde se licua parcialmente pasando luego al tanque acumulador
D-7 en el cual se le separa la mayor parte del agua que se haya condensado en el
paso anterior. Del D-7 la gasolina cruda sigue a otra serie de tres
intercambiadores de calor (E-11 A/B/C) en donde se acaba de condensar
pasando luego a otro tanque acumulador, el D-8, donde se acumula y se termina

de separar el agua.

De los tanques acumuladores D-7 y D-8 se toma por intermedio de la bomba GM-
6 6 GM-6 A los reflujos llamados caliente en el primer caso y frio en el segundo.
El uso del uno o del otro es indiferente en cuanto al control de la temperatura, del

tope de la columna y del punto final de la gasolina. Sin embargo, se prefiere el
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reflujo frio o sea del D-8, porque para idénticas condiciones de operacion de la
torre se necesita un menor volumen de reflujo ya que como estad més frio, una
menor cantidad remueve mas calor del tope y produce una condensacion mas
rapida de los hidrocarburos pesados. El reflujo caliente del D-7se utilizd en la
operacion inicial de la planta y en la actualidad sélo se usa en arranque de planta
cuando no ha sido posible almacenar previamente gasolina en el D-8.%

Las condiciones 6ptimas de operacién de esta torre son determinadas por la
temperatura a que entra el aceite rico en la columna y por el punto final de la
gasolina cruda a la salida de la misma.

En el primer caso porque de esta temperatura depende la que se le ha de
suministrar al aceite con ayuda del horno y en el segundo por la cantidad de vapor
que se le ha de suministrar para controlar la saturacién y la calidad de los

productos.

En la planta el aceite rico entra a la torre C-3 a una temperatura de 380-430°F;
luego es calentado en el horno a una temperatura de 500-575 °F. La gasolina
cruda sale por el tope a 240°F, mientras que el aceite pobre sale por el fondo a
510 °F. La columna destiladora de la torre C-3 opera a 100-105 psi, el flujo de

vapor de agua esta regulado por el punto final de la gasolina cruda.

2.3.4.1.2 Condiciones operacionales anormales. Las principales anormalidades
gue pueden encontrarse en la operacion de la columna destiladora son las

siguientes:

¢ Que el punto final de ebullicion de la gasolina esté alto, normalmente este valor

se debe mantener alrededor de 330°F. Cuando este valor es superior significa

*> ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 26.
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que aceite absorbedor esta saliendo junto con la gasolina por el tope. Esto se
corrige aumentando el reflujo de la columna con el fin de condensar los
componentes pesados que lleva consigo dicha gasolina. También se corrige
esta anormalidad disminuyendo la cantidad de vapor que se le suministre a la

columna.

e Que la saturacion del aceite esté demasiado baja (por debajo de 0.1%) o
demasiado alta (por encima del 4.0 %). Se denomina saturacion del aceite a la
cantidad de componentes de la gasolina que se encuentran el aceite pobre
gue sale del alambique. Esta anormalidad lo mismo que la anterior se corrige
con la de cantidad de vapor que se le agrega a la torre, por el hecho de que el
punto final alto de la gasolina es una consecuencia directa de la saturacion del
aceite. En caso de estar demasiado alta la saturacion, se aumenta la cantidad
de vapor en el PIC-142 debido a que los componentes de la gasolina cruda se
estan quedando en el aceite. En el caso contrario, es decir, la saturacién del
aceite esta demasiado baja, se corrige disminuyendo la cantidad de vapor que
se le suministra a la torre, ya que en esta forma se consigue que la mayor
cantidad de hidrocarburos pesados se queden en el aceite, aumentando su

saturacion.?

2.3.4.2 Corriente de Vapor de Gasolina Cruda. Por el tope de la torre sale la
linea de gasolina cruda o productos blancos en forma de vapor, la cual tiene un
transmisor que indica la temperatura y alarma si la temperatura baja a 180 F 6
sube a 400 'F, la temperatura de esta linea debe ser de 235 ‘F. Ademas cuenta
con una valvula de alivio (PSV-257) la cual dispara hacia tea si la presion alcanza
los 120 psig.

> ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 27.
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La presion del tope de la torre debe estar en 103 psig y se controla mediante la
vélvula de control PCV-148 ubicada en la salida de vapor del separador del reflujo
D-7

A la entrada de los condensadores E-10A/B estan los indicadores de temperaturas
locales que deben estar en 230 F y a la salida en 100 'F. Aguas abajo de este
tren de condensadores E-10A/B/C hay un indicador local de temperatura que debe
estar en 100-110 F, por medio del TT-224 se activa una alarma si llega hasta 130
F.

Al separador de reflujo D-7 ademas de la corriente de salida de la torre C-3 llegan
una conexion de %4 para inyectar inhibidor de corrosién y una linea de 2’
proveniente de la descarga de las bombas G-423/423A, esta linea de 2” lleva un
flujo constante de 120-130 BPD de condensado desde el tanque D-106A.

Del separador de reflujo del alambique, D-7, sale una corriente por el tope que es
enviada hacia los condensadores E-11A/B/C y esta linea tiene una conexién de 74’
para inyectar inhibidor de corrosién, la temperatura de esta linea (debe estar en
110-120 'F.), si la temperatura sube hasta 130 F es activada una sefial de alarma.
Ademas cuenta con la valvula de alivio PSV- 197 que dispara hacia la tea si la

presién alcanza los 120 psig.

El flujo de entrada hacia los condensadores puede ser desviado directamente
hacia el D-8 por medio de la linea de bypass de 3” que tiene la PCV-148, la cual

controla la presion del tope de la torre C-3 como fue explicado anteriormente.
La linea de gasolina cruda ubicada aguas abajo de los condensadores E-11 y

alineada hacia el D-8 tiene el indicador de temperatura local que debe estar en 90
°F - 100 °F.
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El gas o vapores que salen del D-8 son enviados hacia el sistema de recuperacion
de gas bajo el control de presion de la PCV-168, la cual esta controlada para
mantener una presion en el D-8 de 99 psi, se dara una sefial de alarma si la

presion sube a 105 psi 0 baja de 90 psi.

Este circuito esta protegido para sobre presion por la valvula de alivio PSV-255

ubicada en el D-8, la cual dispara hacia la tea si la presién sube hasta 110 psi.

2.3.4.3 Corrientes de liguidos. Del plato No. 20 se saca agua del alambique al
tanque deshidratador D-10. Esta agua se produce por la condensacioén del vapor
de agua dentro de la columna. Los vapores de hidrocarburos que son arrastrados
junto con el agua al deshidratador D-10 retornan al C-3 por el plato 21. EI D-10 y

sus lineas anexas no tienen ningun tipo de control 6 sistema de medicion.

Del plato No. 11 se saca una corriente de aceite de aproximadamente 17000-
19600 BPD la cual es succionada por las bombas G-5/5A y se envia hacia el
horno F-1 con el fin de realizar la transferencia de calor al aceite rico y poder
fraccionarlo en aceite pobre y gasolina cruda.

De dicha linea de succién se deriva una linea de 1/2” que va hacia el “reclamador”
D-5 con el fin de eliminarle las impurezas al aceite absorbente, separarlas y luego
drenarlas para evitar que las impurezas ocasionen que el aceite pierda su facilidad
para absorber. La temperatura y presion pueden ser observadas localmente,
deben estar en 530 °F y 100 psi.

Por el fondo del D-5 entra una corriente de vapor de agua que viene del cabezal
de distribucion de 200 #. El fin de suministrarle vapor al alambique es el de
disminuir la presion parcial de los componentes y conseguir que dichos
componentes (propanos, butanos e hidrocarburos mas pesados) se desprendan a

una temperatura menor.
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El flujo de valor debe estar en un valor promedio de 48500 libras por dia. En caso
de ser necesario, este vapor también puede ser introducido en la parte media del
D-5 o directamente hacia la torre C-3 conectandolo a la linea de salida del tope del

reclamador. La temperatura de este vapor debe ser de 400 F.

El reclamador D-5 estd protegido para sobre presion por la valvula PSV-258, la

cual dispara a la tea si la presion alcanza 125 psig.

En la seccion inferior del D-5 se encuentra el serpentin interior independiente
(intercambiador E-9) por el cual circula internamente parte del aceite pobre que
sale del fondo de la torre C-3 y es enviado hacia los intercambiadores E-5A/B/C/D
para luego ser enviado hacia los intercambiadores E-12 A/B que precalientan el

alimento la torre despropanizadora C-4%*.

Esta linea tiene el indicador de temperatura local que debe estar en 510 F y por
medio del TT-142 envia esa informacion hacia el TIC-142, el cual informara al FIC-
124 para que controle la salida de aceite rico hacia el horno F-1 por medio de la
valvula de control FCV-124 ubicada sobre la linea de descarga de las bombas G-
5/5A, también avisara con una alarma si la temperatura baja a 460 F 6 sube a 586
F.

En el cabezal de salida de los intercambiadores E-5B/C/D esta el indicador de
temperatura local el cual debe estar en 430 F.

Esta salida normalmente va hacia los intercambiadores E-12A/B para luego ir
hacia los intercambiadores E-4A/B y E-3A/B y hacia el D-105. Aguas abajo de los
intercambiadores E-12A/B esta la valvula TCV-181 la cual dependiendo de la

informacién de temperatura a la entrada de la torre C-4 la mantiene en 170 F.

** ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 30.
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La descarga de estos intercambiadores es enviada hacia los E-4A/B para calentar
la corriente de fondo de la torre C-1 que va hacia la torre C-2. El flujo de entrada
hacia estos intercambiadores es controlado con la informacién de la temperatura
leida en la linea de aceite hacia la torre C-2 y se mantiene esta temperatura en
133 °F.

El aceite pobre que sale de los E-4A/B es terminado de enfriar con agua de
enfriamiento en los intercambiadores E-3A/B hasta 95 F. A la entrada de estos

intercambiadores esta linea debe estar cerca de los 100 psiy en 120 F.

La descarga de estos intercambiadores tiene el PI-139 que debe estar por los 35
psi y tiene el LCV-I119 que controla el nivel de liquido de la torre C-3 por medio de

la informacién que recibe del LIC-119 y es enviada normalmente hacia el D-105.

El nivel de liquido en la seccion media de la torre C-3 puede ser observado
localmente a través del LG-161 y por medio del LT-161 esta informacion es

enviada hacia el LI-161, el cual alarma por bajo o alto nivel

De igual forma el nivel de liquido en el fondo de la torre C-3 puede ser observado
por el LG-118 localmente y por medio del LT-119 se envia esta informacién hacia
el LIC-119, el cual controla la salida de liquido del fondo a través de la valvula LCV-
119 ubicada aguas abajo de los intercambiadores E-3A/B. La presion de la torre

C-3 es indicada localmente por el PI-143 y debe estar en 100 psig.?®

2.3.4.3.1 Reflujo. El liquido del D-7 (reflujo caliente) y/o el liquido del D-8 (reflujo

frio) es succionado por las bombas G-6/6 A.

%> ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 31.
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La presion de descarga de las bombas G-6/6A debe ser de 150 psi. La
temperatura debe estar entre 90°F y100 °F y si ella sube a 140 °F se mostrara una

alarma en el cuarto de control.

El reflujo hacia el plato No.22 de la torre C-3 es regulado en 60 gpm o 2000 BPD
(entre 2.0y 2.5 veces la produccién) por medio de la FCV-126.

2.3.4.3.2 Corriente de gasolina cruda. El nivel de liquido en el D-8 puede ser
observado en el campo por el LG-188 y por medio del LT-128 esa informacion es
enviada hacia el LIC-128 para que mantenga el nivel en 4’6” a través de la LCV-
128 ubicada en la linea de descarga de las bombas G-7/7A. El LIC-128 también
recibe la informacién del flujo circulando por esa linea por medio del FIC-130, el
cual recibe la informacién del FT-130 para que controle el nivel dentro del D-8 y el
flujo en la linea ya que si este flujo baja hasta 3 BPD, las bombas G-7/7A se

pararan.

Las bombas G-7/7A succionan el liquido del D-8 para enviarlo hacia la torre
despropanizadora C-4 pasando a través de los intercambiadores E-12A/B. En la

linea de succién hay una conexion para inyectar inhibidor de corrosion.

En la linea de descarga de las bombas G-7/7A estan los indicadores de presion
local, esta presion debe estar en 470 psig. En la linea de descarga de la G-7 hay
una conexion para enviar esta gasolina cruda hacia el D-106A a través del colector

de condensados y del filtro FT-204 pero ella permanece cerrada.
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2.3.5 Recuperacién de propano (despropanizador C-4).

Figural5. Diagrama torre C4

D-8
G-6 G-7 E-12
ok
- n E-13
D-9
e )
Propano a G-8
D205/206

Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de

gas El Centro

El Despropanizador es una torre de 72.5 pies de altura, 3.5 pies de diametro que
tiene 32 platos en su interior y tiene como fin principal el de separar el propano de
la gasolina cruda asi como el etano que se haya podido haber arrastrado desde

los procesos anteriores.
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El producto que sale por el tope del Alambique C-3 pasa al acumulador D-8, una
vez enfriado y condensado es introducido como alimento a la torre C-4 a través del
plato No. 19 a una temperatura de 170 °F. Las bombas GM-7 y GM-7A le dan la

potencia para entrar a la torre.

Para lograr esta temperatura antes de entrar a la torre se usa un precalentador, el
E-12A/B que con el calor proporcionado por el aceite pobre que sale del
alambique la eleva de 100°F a 180-190 °F. Esta torre opera a una presion de 228

psi.?®

En la torre C-4 (despropanizadora) los platos operan en la misma forma que los
del alambique C-3. En la torre C-4 por el tope de la columna sale propano y un
poco de etano mientras que por el fondo sale una mezcla de butanos, pentanos e
hidrocarburos un poco mas pesados con algo de propano residual.

2.3.5.1 Seccion del fondo (rehervidor). Para separar el propano remanente del
producto de fondo se pasa esta corriente a través del rehervidor (E-14) donde es
calentada con vapor de agua a una temperatura entre 260 F y 285 'F, una vez
desprendido el propano, este vuelve a entrar a la torre C-4 por el plato No. 1,
mientras que los butanos, pentanos y mas pesados son enviados hacia la torre
desbutanizadora por simple diferencia de presiones debido a que la torre

desbutanizadora opera a una presiéon de 80 psi.

El control de la temperatura del propano que entra a la torre por el plato No. 1 es
controlado automaticamente por el TIC-191 y la valvula TCV-181 ubicada en la
linea de entrada del vapor al rehervidor E-14, a 200 psi. Esta valvula abrira o
cerrara dependiendo si la temperatura medida por el TT-191 esta mas baja o0 mas

alta de 254-270 'F, segun el punto de ajuste (set point).

2® ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 33
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El flujo de vapor utilizado para este servicio puede ser observado por medio del FI-
153y la presion puede ser observada localmente en el PI1-192.

Es importante mantener la temperatura del fondo de la torre entre 260-270 °F a la
presién de 225-240 Ib/pulg?, ya que esa es la temperatura del “punto de burbuja”

de la gasolina natural y el butano.

El “punto de burbuja” es la temperatura a la cual aparece la primera burbuja en el
liquido antes de comenzar la ebullicién. La razén de trabajar con la temperatura
del “punto de burbuja” de la gasolina cruda es la de procurar que se desprenda
todo el propano del fondo de la columna y la menor cantidad posible de butanos,

para de esta forma obtener un producto mas puro?’.

El nivel de butano y gasolina natural dentro del rehervidor E-14 es mantenido por
la valvula de control en 1°-9”. La descarga de esta valvula es enviada directamente
hacia la torre desbutanizadora C-5. El nivel en el rehervidor E-14 puede ser

observado localmente por el operador a través de un visor (LG-132).

2.3.5.2 Seccion del tope. El propano que sale por el tope es enviado hacia los
condensadores E-13A-200 y E-13B-200, luego sigue hacia el tanque acumulador
de propano o reflujo D-9. La temperatura de esta linea que es igual o menor a la
temperatura del tope de la torre C-4 debe estar entre 108-112 F, la cual

representa el punto de rocio del propano puro a la presion de la columna.

El “punto de rocio” es la temperatura a la cual un vapor comienza a condensarse a
una determinada presion, en otras palabras, es la temperatura a la cual aparece la

primera gota de producto condensado. La razon de trabajar a la temperatura del

%7 ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 33 (Marzo 2006), P. 34
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“‘punto de rocio” en el tope de la columna, es el que se condensen los butanos que

lleve consigo el propano®.

La presion de la columna es controlada por una valvula de control (PCV-173)
ubicada en la linea que conecta directamente el producto de tope de la torre C-4
con el acumulador de propano D-9 (by pass de los E-13 A/B/C). Esta valvula abrird
o cerrara dependiendo de si la presion de la torre esta por encima o por debajo de
la presion de ajuste, la cual debe estar en condiciones normales en 200-210
Ib/pulg?, este sistema esta protegido por la valvula de seguridad PSV-191 la cual

dispara a la tea si la presion sube hasta 250 psig.

Los condensadores E-13A-200/13B-200 utilizan agua de enfriamiento para

condensar el propano.

La temperatura del propano a la entrada y a la salida de los condensadores debe
ser revisadas regularmente para verificar que los condensadores estan trabajando

adecuadamente y que no presentan problemas por posibles taponamientos.

El propano es acumulado en el D-9 de donde es succionado por la bomba G-8 o
G-8A para ser enviado hacia la torre C-4 como reflujo. El flujo en esta linea de 3”
es controlado por la valvula FCV-131 y por el FIC-131 el cual suministrara la
cantidad de reflujo necesario de acuerdo con las condiciones de temperatura y

presion de la columna.

El reflujo entra a la torre despropanizadora por el plato No. 32 tiene como fin
asegurar la salida de propano puro y la de ayudar a mantener la temperatura del
tope, este propano de recirculacion entra a una temperatura menor para evitar por

medio del enfriamiento que se aumente demasiado dicha temperatura y poder

%8 ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 33 (Marzo 2006), P. 35.
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condensar el butano que tiende a salir por el tope junto con el propano. En esta

forma el tope de la columna sirve como seccién rectificadora.?®

En el tope del acumulador de propano D-9 se encuentra instalada una valvula
controladora la cual por medio del PIC-I79 mantiene la presion en 228 psig, el
exceso de presion se envia hacia el plato No. 8 de la torre C-2. Este exceso
también puede ser enviado hacia la tea pero esta facilidad permanece
normalmente cerrada y solamente es usada cuando se desea desfogar el equipo

para sacarlo de operacion.

El acumulador D-9 estd protegido por la valvula de seguridad PSV-178 la cual

dispara a la tea si la presion llega a 250 psig.

2.3.5.3 Situaciones anormales. En el despropanizador pueden presentarse las

siguientes anormalidades en la operacion de la columna:

e Los butanos que acompafian a la gasolina natural salen junto con el propano
por el tope de la columna. Esta anormalidad es detectada en el analisis de la
composicién en volumen que se envia el laboratorio; también se detecta
directamente con el valor de la presion de vapor que se determina en la planta,
cuando esta tiene un valor por debajo de 195 psi (Pyapor propano > Pyapor butano).
Cuando se presenta esta anormalidad en la columna se corrige disminuyendo
la temperatura de tope la cual debe tener un valor por encima de 108 °F. Esta
temperatura de tope se corrige disminuyendo la temperatura en el fondo de la
columna o aumentando la cantidad de reflujo; normalmente el reflujo se
mantiene en un valor constante y la anormalidad se corrige con la temperatura

de fondo de la columna.

%> ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro
(Marzo 2006), P. 33 (Marzo 2006), P. 36.
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El propano acomparfa los productos que salen por el fondo de la columna
(butanos y gasolina natural); esta anormalidad se determina por medio de la
composicién de los butanos que realiza el laboratorio y directamente en la
planta por la presion de vapor del butano cuando este tiene un valor por
encima de 47 psi. Esta anormalidad se corrige aumentando la temperatura de
fondo de la columna, manteniendo el valor de la temperatura de tope en 108 °F

y una presion de la columna de 230 psi.

Demasiado etano esta entrando a la columna y sale por el tope junto con el
propano. Esta anormalidad se determina por intermedio del andlisis de la
composicién en volumen que realiza el laboratorio, asi como también por el
valor de la presion de vapor del propano, cuando tienen un valor por encima de
210 Ib/pulg®. Cuando esta anormalidad se presenta, la presién en la torre C-4

aumenta su valor por encima de 100 psi.

El aumento en la cantidad de etano que acompafa el propano significa que la
cantidad de aceite pobre que se le esta suministrando a las columnas
absorbedora y desetanizadora de acuerdo con la cantidad de gas que llega a la
columna absorbedora es demasiado alta, por lo tanto esta anormalidad se
corrige disminuyendo dichas cantidades de aceite (para aumentar temperatura

en las torres y permitir la evaporacion del etano).

2.3.6 Recuperacion de butano (desbutanizador C-5). El Desbutanizador es

una torre de 72.5 pies de altura, 3 pies de diametro que tiene 32 platos en su

interior y tiene como objeto separar el isobutano i-C4 y el normal butano n-C4 de

la gasolina natural.

El producto que sale del rehervidor E-14 previamente proveniente de la

despropanizadora C-4 es introducido por diferencia de presion a la torre
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desbutanizadora C-5 a través del plato No.16 a una temperatura entre 250-260 °F.
La torre C-5 opera a una presion de 75-80 Ib/pulg?.

Los platos en la torre desbutanizadora C-5 trabajan en la misma forma que los de
la despropanizadora C-4 y del alambique C-3. Por el tope de la columna sale la
mezcla de isobutano y normal butano y por el fondo sale la gasolina

Figural6. Diagramatorre C5

E-16

Butano a
Dio1/103

Propano a
D205/206

Gasolina a
T203 /

T2o04 I @

E-18

Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de

gas El Centro

2.3.6.1 Seccion del Fondo. Para separar el butano que estd mezclado con la
gasolina en el producto de fondo, se pasa este producto a través del rehervidor E-
17, el cual es calentado con vapor de agua a 200 psi hasta una temperatura entre
245 'F y 255 'F desprendiéndose los butanos que entran nuevamente a la

columna por el plato No. 1.
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La temperatura del butano que entra a la torre por el plato No.1 es controlada
automaticamente la valvula TV-413 ubicada en la linea de entrada del vapor a 200
psi al rehervidor E-17. Esta valvula abrird o cerrara dependiendo si la temperatura

medida por el TT-4I3 esta mas baja 0 mas alta del set point (245-255 'F).

El flujo de vapor utilizado para este servicio puede ser observado por medio del
FIC-370.

Es importante mantener la temperatura del fondo de la torre entre 245-255 F a la
presién de 80 Ib/pulg?, ya que esa es la temperatura del “punto de burbuja” de la
gasolina natural. La razdn de trabajar con la temperatura del “punto de burbuja”
de la gasolina cruda es la de procurar que se desprenda todo el butano del fondo

de la columna para de esta forma obtener un producto mas puro.

La gasolina natural que sale del rehervidor es enviada a través de una linea de 3”
hacia los enfriadores por agua E-18 A/B/C los cuales bajan la temperatura hasta

100 °F para poder enviar la gasolina hacia el almacenamiento.

El nivel de la gasolina natural dentro del rehervidor E-17 es mantenido en 1” -9”
por la valvula de control LV-400 ubicada en la linea de salida de los enfriadores E-
18A/B/C y por el LIC-400, la descarga de esta valvula es enviada directamente
hacia los tanques de almacenamiento de gasolina natural T-203 o T-204. El nivel
en el rehervidor E-17 puede ser observado a través del LG-388.

2.3.6.2 Seccién del Tope. El butano que sale por el tope es enviado hacia los
condensadores E-16A/B/C, para luego seguir hacia el tanque acumulador de
butano o reflujo D-12. La temperatura de esta linea que asemeja la temperatura del
tope de la torre C-5 debe estar entre 125-128 'F, la cual es el punto de rocio del

butano a la presién de la columna (75 psi).
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La razon de trabajar a la temperatura del “punto de rocio” del butano en el tope de
la columna, es el que se condense la gasolina natural que lleve consigo el butano.
La presion de la columna es controlada por medio del PIC-520 y la véalvula de
control PV-520, ubicada en la descarga de las bombas G-9/9A que envian el

butano hacia el manifold y los tanques de almacenamiento D-101A y D-103A.

Esta valvula abrira o cerrara dependiendo de si la presién que mide el PT-520 esta
por encima o por debajo de la presién de ajuste del PIC-520, el cual bajo

condiciones normales esté en 75 psi.*

La temperatura de tope de la torre C-5 puede ser observada por el operador en el
TT-422. Este sistema esta protegido por la valvula de seguridad PSV-366 la cual

dispara a la tea si la presiéon sube a 110 psi.

El butano es acumulado en el D-12, de donde es succionado por la bomba G-9 6

G-9A para ser enviado hacia:

e Los tanques de almacenamientos D-101A/ D-103A. La temperatura en esta

linea alarmara si la temperatura sube hasta 120 F.

e La torre C-5 como reflujo: El flujo en esta linea de 2” es controlado por la
valvula FV-370 y por el FIC-370 el cual suministrara la cantidad de reflujo
necesario, de acuerdo con las condiciones de temperatura y presion de la

columna.

El reflujo le entra a la torre desbutanizadora por el plato No. 32 y tiene como fin

asegurar al maximo la salida de butano puro ayudando a mantener la temperatura

% DERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro (Marzo
2006), P. 33 (Marzo 2006), P. 39.
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del tope y evitando que el isopentano (componente mas liviano de la gasolina)

salga por el tope junto con el butano.

En el tope del acumulador de butano D-12 se encuentra la valvula de seguridad

PSV-367 que dispara hacia la tea si la presion sube a 105 psig

2.3.6.3 Situaciones Anormales. En la columna desbutanizadora se pueden

presentar las siguientes anormalidades en su operacion:

Los butanos estan saliendo por el fondo de la columna junto con la gasolina
natural. Esta anormalidad se detecta por el valor de presion de vapor de la
gasolina cuando esta es mayor de 8.0 Ib/pulg®>. Se corrige aumentando la
temperatura de fondo de la columna o disminuyendo la cantidad de reflujo con
el fin de aumentar la temperatura del tope de la columna y permitir en esta

forma que salga por el tope mayor cantidad de butanos.

El isopentano sale por el tope de la columna junto con los butanos. Esta
anormalidad se detecta por el andlisis de la composicién en volumen en el
laboratorio, asi como también, por el valor de la presion de vapor de los
butanos, cuando esta es menor de 45 Ib/pulg®. Se corrige esta anormalidad
disminuyendo la temperatura del tope de la columna. Para disminuir esta

temperatura de tope se sigue uno de los siguientes procedimientos:
¢ Disminuyendo la temperatura de fondo de la columna.

¢ Aumentando la cantidad de flujo de la columna. Normalmente se

trabaja con la temperatura del fondo de la columna.
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2.3 ALMACENAMIENTO DE PRODUCTOS.

2.3.1 Almacenamiento Presurizado.

Esta seccion esta dividida en el

almacenamiento presurizado del propano, butano y de los condensados de El

Centro.

2.3.1.1 Tanques de Almacenamiento de Propano, D-205/D-206. Cada tanque

tiene una linea de entrada y de salida de propano de 3”. Estas lineas cuentan con

valvulas solenoides, con ayuda de las cuales se alinea el producto.

Figural7. Diagrama almacenamiento de propano

iﬂi

A A
Manifold

condencadpe

A

K1 K2
G-219

Propano de C-4

!

A

Tea ¥

D-416

G-209 G-423
. Propano
% - %
X »
% | %
* -I I k L FT-316
L %
%
G-205
Butano
T, [
FT-315
Butano de C-5 T
—]
L L D-1 Lisama 8”
Condensados

Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillon Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de

gas El Centro
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En operacion normal, un tanque se esta llenando mientras que el otro puede estar
fuera de servicio. Para efectos de mantener la presion, siempre se realiza la
succion de bombeo hacia la GRB del mismo tanque que se esta llenando. Estos
tanques tienen un sistema de inyeccion de gas combustible (Make-Up) el cual es
utilizado para mantener la presién en 175 psi y evitar la entrada de aire (oxigeno)
que pueda formar una mezcla explosiva con los componentes internos del tanque.
Los tanques de almacenamiento Propano (D-205/D-206) tienen una capacidad de

700 Bls y 500 Bls respectivamente.

Cuando la presion en estos tanques disminuye por debajo de 150 psig o sube por

encima de 260 psi, se activara una alarma.

Si la presion aumenta hasta 280 psig las valvulas de seguridad dispararan hacia la
tea el exceso de gas y este flujo sera reportado por medio del FAH-313 para el D-
205 y por el FAH-314 para el D-206.

Si durante la operacién normal del tanque, la temperatura empieza a aumentar

hasta alcanzar los 130 °F, la condicion sera detectada y sera alarmada.

Si el nivel de liguido en estos tanques aumenta o disminuye hasta el nivel del

punto de ajuste, la condicion sera alarmada.

El propano saldra de estos tanques hacia el cabezal de succion de propano y se

enviara hacia GRB a través de las bombas G-209A/B.
2.3.1.2 Tanques de almacenamiento de Butano, D-101A — 103A. Cada tanque

tiene una linea de entrada y de salida de butano de 3”. Estas lineas cuentan con

valvulas solenoides, con ayuda de las cuales se alinea el producto.
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Al igual que los tanques de propano, en operacion normal, un tanque se esta
llenando mientras que el otro puede estar fuera de servicio, adicionalmente, estos
tanques tienen un sistema de inyeccion de gas combustible el cual es utilizado

para mantener la presion en 50 psi y evitar la entrada de aire (oxigeno).

Los tanques de almacenamiento o Butano (D-101A/103A) tienen una capacidad
de 255 Bls cada uno.

Cuando la presién en estos tanques sube por encima de 65 psi se activara una

alarma.

El operador debe por medio de la linea del make-up de 2” (para presionarlo) o a
través de la linea de 2" hacia el cabezal de recuperacion de gas (para desfogarlo)

tratar de nivelar esa presion en 50 psi.

Si la presién aumenta hasta 170 psig las valvulas de seguridad disparan hacia la

tea el exceso de gas.

Si durante la operacién normal del tanque, la temperatura empieza a aumentar

hasta alcanzar los 110 F, la condicién serd y se alarmara esta condicién.

Si el nivel de liquido en estos tanques aumenta o disminuye hasta el nivel del

punto de ajuste, la condicion sera alarmada.

2.3.1.3 Tanque de Almacenamiento de los Condensados, D-106A. Este tanque
tiene una linea de entrada de condensados de 3” la cual cuenta con el filtro para
el condensado FT-204 y con una conexion que viene del manifold de suministro
(GM-219).
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En operacibn normal, este es el Unico tanque para recibir y distribuir el
condensado de El Centro, pero si este tanque se llena o se requiere sacarlo de

operacion, el tanque D-416 puede ser utilizado para este servicio.

Este tanque tiene un sistema de inyeccion de gas combustible el cual es utilizado
para mantener la presion entre 15 y 30 psi y para evitar la entrada de aire
(oxigeno) que pueda formar una mezcla explosiva entre los componentes internos
del tanque. Esta inyeccién de gas combustible también disminuye la condensacion

de agua dentro del tanque.

El tanque de almacenamiento de los condensados de El Centro (D-106A) tiene

una capacidad de 238 Bls.

La presion en este tanque puede ser observada localmente por medio del P1-227 y
por medio del PT-233 esta informacién es enviada hacia el PIC-233 para que
mantenga por medio de la valvula de control PCV-233 estas presiones de
operacion dentro del tanque. La descarga de esta valvula de control es enviada
hacia el sistema de recuperacion de gas de produccion (por vacio).

El operador por medio de la linea que viene del sistema del make-up de gas de 2”
puede mantener la presion de operacion de este tanque cuando se esta vaciando

y no se esta recibiendo condensado en ese momento.

Si por alguna razoén la presion sube hasta los 35 psi la valvula de alivio se abrira,

liberando el gas hacia la tea y evitando que el tanque se dafie por sobrepresion.

En la linea de salida de este tanque estan las bombas G-423/423A que envian
este condensado hacia el D-7 o separador del reflujo de la columna de destilacién
de la torre C-3 y un retorno hacia el cabezal colector de condensados para

mantener el minimo flujo de estas bombas circulando.
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2.3.1.4 Tanque de Almacenamiento D-416. Debido a que este tanque puede ser
usado para cualquier servicio entre propano, butano o condensados de El Centro

o de Lisama se describe la operacion de este tanque por separado.

Este tanque tiene una linea de entrada principal de producto de 37, la cual se

convierte en 2” cerca del tanque.

Si el servicio del tanque es butano/propano, esta linea cuenta con una valvula
solenoide XV-311, desde donde se determina, de acuerdo a los niveles en los

tanques, cudl tanque esta en servicio.

Esta linea de entrada al tanque (aguas abajo de la XV-311) tiene una conexién de
3” que viene del separador D-1 que recoge los liquidos que vienen del recibidor de
raspadores de Lisama, también tiene otra conexion de 3” que viene del cabezal de
los condensados de El Centro y una ultima conexion de 3” que viene del manifold
de suministro de agua, la cual permanece para cualquiera de los servicios del

tanque, normalmente cerrada.

Este tanque también tiene un sistema de inyeccion de gas combustible el cual es
utilizado para mantener la presion de operacion dependiendo del servicio que este
prestando y para evitar la entrada de aire (oxigeno) que pueda formar una mezcla
explosiva entre los componentes internos del tanque. Esta inyeccion de gas

combustible también disminuye la condensacion de agua dentro del tanque.
Este tanque de almacenamiento (D-416) tiene una capacidad de 714 Bls.
La presion en este tanque puede ser observada localmente por medio del P1-249 y

por medio del PT-200 esta informacién es enviada hacia el PIC-200 para que

mantenga por medio de la valvula de control PV-200 estas presiones de operacion
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dentro del tanque. La descarga de esta valvula de control es enviada hacia el
sistema de recuperacion de gas de produccion (por vacio).

El operador por medio de la linea que viene del sistema del make-up de gas de 2”
puede mantener la presion de operacion dependiendo del servicio, cuando este

tanque se esté vaciando y no se esta recibiendo producto en ese momento.

Si por alguna razon la presion sube hasta los 225 psi la valvula de alivio se abrira
liberando el gas hacia la tea y evitando que el tanque se dafie por sobre presion.
Si durante la operacién normal del tanque, la temperatura empieza a aumentar
hasta alcanzar los 120 'F, la condicién sera detectada por el TI-231, el cual

alarmara la condicion.

2.3.2 Almacenamiento Atmosférico, Tanques de Almacenamiento de
Gasolina Natural, T-203/ T-204. Cada tanque tiene una linea de entrada de
gasolina natural de 4”. Estas lineas cuentan con valvulas solenoides, desde donde
se determina, de acuerdo a los niveles en los tanques, cual tanque esta en

servicio.

En operacion normal, un tanque se esta llenando mientras que el otro esta en
reposo. Para enviar gasolina natural hacia GRB se succiona del mismo tanque
que se esta llenando por medio de las bombas G-206A/B. Estos tanques tienen
un sistema de inyeccion de gas combustible el cual es utilizado para mantener la
presion de estos tanques en 1-2 psi y para evitar la entrada de aire (oxigeno) que
pueda formar una mezcla explosiva entre los componentes internos del tanque.
Esta inyeccion de gas combustible también evita la condensacion de agua dentro

del tanque.

Los tanques de almacenamiento de gasolina (T-203/204) tienen una capacidad de
1000 Bls cada uno
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Figural8. Diagrama tangues de almacenamiento de gasolina
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%4 7 G-206
! Gasolina a GCB
FT-322

Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillon Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de

gas El Centro

Cuando la presién en estos tanques disminuye a 1 psi, las PCV-327 y PCV-328
abriran en el caso del T-203 y PCV-330 y PCV-331 en el caso del tanque T-204
para evitar que la presion baje de 0 psi. Estas valvulas son reguladores de presion
con puntos de ajuste de 5 psi para las PCV-327 y 330 y 1 psig para las PCV-328 y
331. Se requieren estas dos etapas para poder reducir la presién de suministro del

gas combustible desde 60 psi a 1 psi.

Cuando la presién aumenta a 2 psi, el regulador de contrapresion PCV-329 para el

T-203 y PCV-332 para el T-204 se abrira, liberando gas combustible a la
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atmosfera. Si la presion aumenta a 1.9 psi o disminuye a 0.8 psig, la condicion
sera alarmada por el PI-386.

Si la presion aumenta a 2.5 psi, la valvula de seguridad PSV-358 en el T-203 y
PSV-359 en el T-204 comienza a abrirse. La salida total de estas valvulas estara
completamente abierta si se llega a los 5 psi de presion de disefio del tanque. Si
por el contrario, la presion cae a unos 0.865” WC de vacio, la PSV-358 abrird,

admitiendo aire y evitara que el tanque se colapse.

Si durante la operacién normal del tanque, la temperatura empieza a aumentar
hasta alcanzar los 115 °F, la condicién sera y la condicién de alta temperatura

sera alarmada.
2.4 HORNO

El objeto del horno F-1 es dar energia caldrica al aceite rico de la torre de
destilacion C-3 por medio del calor de combustion del gas combustible (gas
pobre).

Fotografia 1. Calentador de JP Jet 1A enriquecido
. : b

Rl R ey o

—

Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de
gas El Centro
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Intercambiador de calor compuesto por una disposicion de serpentines de tuberia
de 6” A 53 Grado B Sch Std, por los cuales circula JP Jet 1 A, este es calentado
como parte del proceso. EIl horno consta de un sistema de quemadores de gas,
area de combustion, chimenea de humos y tuberias anexas, algunas de las cuales
estan aisladas térmicamente para evitar la difusion de energia caldrica obtenida en

el equipo.

El suministro de aire a los quemadores de premezcla puede ser controlado
manualmente por medio de movimiento giratorio de los premezcladores que estan
debajo del horno, a un metro aproximadamente del suelo. La llama de color azul
es un indicador de buena combustion y produce un mejor aumento de
temperatura. La llama amarilla y muy alta indica mucha presiéon de gas
combustible, combustién deficiente y no produce un buen manejo de temperatura,
sino que deteriora el material del haz tubular por donde pasa el aceite dentro del

horno.

Al horno llega una linea de 2” de vapor de agua que se usa para “purgar’ el horno
cuando va a ser puesto en marcha después de una parada. Como el vapor se
condensa por la temperatura ambiente dentro de esta linea, debe ser drenado
varias veces al dia y siempre antes de una puesta en marcha. La “purga” del
horno consiste en desplazar fuera del horno todos los gases combustibles

presentes por medio del vapor y de esta manera evitar una explosién.!
2.5 CALDERAS
Las bombas de alimentacion de agua a las calderas, G-210 A/B, estan protegidas

contra la sobre presion por una PSV y también cuentan con indicadores de

presién a la succion y descarga.

*1 DERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro (Marzo
2006), P. 33 (Marzo 2006), P. 56.
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En operacion normal una caldera esta operando y la otra es de reserva. El
operador debe purgar la caldera en intervalos regulares (purga intermitente), y

debe verificar el flujo de la purga continua.

La produccion de vapor se dirige a diversos equipos en la planta de proceso, ellos
son:

e Torres de Secado del aire de instrumentos

e E-201A/B en el tren de condensados de Opon.

e Vapor para la parada de C-l, D-l, C-2, D-2, etc.

e Vapor para la parada del sistema del E-12

e Reclamador de Aceite Pobre, D-5

e Horno precalentador del Alambique, F-1

e Tambor separador de los descargas de los tanques, D-18
e Vapor para D-7, D-8 y C-3

e Rehervidor del despropanizador, E-14

e Reclamador D-5

e Rehervidor del desbutanizador E-17

2.6 TORRE DE ENFRIAMIENTO

La torre de enfriamiento, llamada Torre Marley, tiene dos secciones y en cada una
de ellas hay un ventilador (CTF-1 y CTF-2) el cual se puede operar localmente o0 a
través del DCS (HS-362B y HS-363B). La capacidad de la torre es de 14.000
galones de agua, el sistema también cuenta con 6 bombas que envian el agua de
enfriamiento hacia las diferentes areas y equipos de la planta de proceso El
Centro. (G-406, G-401, G-404, G-407, G-408, G-409).
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Fotografia 2. Vista exterior torre Marley
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Fuente: ANDERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacién de la planta de proceso de

gas El Centro

El sistema de agua de enfriamiento es un circuito cerrado, donde el agua se
enfria, después se utiliza para enfriar algunos equipos y fluidos que circulan por
los equipos y regresa a la torre Marley para ser enfriada y empezar nuevamente
su ciclo.

2.6.1 Procedimiento de Operacion

e El agua entra por la parte superior de la torre a una temperatura promedio de
115 °F.
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e EIl aire es succionado por los ventiladores (ubicados cada uno en la parte
superior de cada seccidn) y entra en contacto con la corriente de agua caliente,
llevandose a cabo una transferencia de calor de unos 70 millones de BTU/hora,

la cual baja la temperatura del agua a 90-95 F.

e Posteriormente el agua se almacena en la piscina de la torre y es succionada

por las 6 bombas a través de 3 colectores de 12" cada uno.

Las descargas de las 6 bombas se unen en un cabezal de 16”, el cual mantiene
una presion de entre 50-60 psi. El agua, en este punto, tiene una temperatura
promedio de 95 °F. Este cabezal lleva el agua hacia el cabezal y sub-cabezal del

suministro de agua de enfriamiento.

El flujo de agua continta su camino a un flujo establecido de 4600 GPM. Si el flujo
cae a 4500 GPM o sube por encima de los 6000 GPM, la condicion sera alarmada.
El agua de retorno de los equipos posteriormente se recolecta en un sub-cabezal

de 67, el cual se une al cabezal de retomo de agua de enfriamiento de 18”.

Finalmente, el agua retorna a la torre Marley a través de una linea de 14”.

2.6.2 Adiciéon de quimico. Con el fin de prevenir las incrustaciones y la corrosion
en el equipo, se lleva un control sobre el pH, alcalinidad, cloruros, dureza, sélidos
disueltos y hierro. También es necesario agregar algunos compuestos quimicos

que ayuden a controlar el crecimiento de microorganismos y algas.

El pH debe mantenerse en un valor promedio de 7.5, en caso de que suba o baje,
la condicion serad alarmada. Con valores de pH mayores de 7.0 el poder
incrustante de las sales en el agua aumenta y con valores menores de 7.0 se

ayuda a la corrosion del equipo.

108



Durante el ciclo del agua de enfriamiento, existen pérdidas de agua debido a
diferentes factores, entre ellos se encuentran la evaporacion durante la
transferencia en la torre Marley, fugas, purgas de agua de los equipos, etc., por lo
que el nivel de agua en la piscina de la torre Marley baja y necesita ser
restablecido. El nivel es restituido por el make-up o reposicibn de agua de
enfriamiento. El flujo de make-up de agua entrando a la piscina es registrado por
el FT-139, si se incrementa hasta los 79 GPM (2700 BPD) la condicién sera
alarmada. El flujo de reposicion es controlado manualmente, y debe ser
aumentado cuando, por ejemplo, se aumenta el drenaje de la torre para disminuir
la dureza del agua (concentracidbn de iones que causan incrustaciones,

especialmente carbonato de calcio y carbonato de magnesio)®?.
2.7 INTERCAMBIADORES

Hay gran variedad de estos elementos los cuales son usados durante todo el
proceso, ya sea para el enfriamiento o calentamiento del aceite y/o de los
productos blancos, se utiliza como medio el agua la cual es suministrada de la

torre de enfriamiento.
E 13 A/B “Condensadores No. 1y 2 de Propano”

Intercambiador de calor compuesto por una vasija cilindrica de 26” de diametro, en
su interior se encuentran dispuestos 372 tubos de almiralty de %" de diametro por
240” de longitud. Por el intercambiador circulan dos fluidos diferentes, por el lado
tubos, circula agua de refrigeracion y por el lado carcasa circula propano que es

enfriado como parte del proceso.

E 16 A/B/C “Condensadores No. 1, 2 y 3 de Butano”

32 DERSSON Deivis, Castrillén Andrade. Manual de operacion de la planta de proceso de gas El Centro (Marzo
2006), P. 33 (Marzo 2006), P. 61.
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Intercambiador de calor compuesto por una vasija cilindrica de 23" de diametro, en
su interior se encuentran dispuestos 225 tubos de almiralty de %" de diametro por
240" de longitud. Por el intercambiador circulan dos fluidos diferentes, por el lado
tubos, circula agua de refrigeracion y por el lado carcasa circula butano que es

enfriado como parte del proceso.

E 10 A/B/C “Enfriadores No.1, 2 y 3 de Reflujo Caliente”

Intercambiador de calor compuesto por una vasija cilindrica de 24” de diametro,
en su interior se encuentran dispuestos 397 tubos de almiralty de %" de diametro
por 120” de longitud. Por el intercambiador circulan dos fluidos diferentes, por el
lado tubos, circula agua de refrigeracion y por el lado carcasa circula gasolina

cruda que es enfriada como parte del proceso.

E 11 A “Enfriador No. 1 de Reflujo Frio”

Intercambiador de calor compuesto por una vasija cilindrica de 20” de diametro, en
su interior se encuentran dispuestos 212 tubos de almiralty de %" de diametro por
240" de longitud. Por el intercambiador circulan dos fluidos diferentes, por el lado
tubos, circula agua de refrigeracién y por el lado carcasa circulan vapores de
gasolina cruda provenientes del tanque D 7 los cuales son condensados como

parte del proceso.
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3  SIMULACION DEL PROCESO DE TRATAMIENTO DE GAS EL CENTRO

Para la simulacion de los procesos realizados en la Planta de Gas EIl Centro se
especificamente tres escenarios, uno con las condiciones actuales de proceso y
los otros dos planteando las mejoras con la aplicacion de la deshidrataciéon del gas
y el enfriamiento de las corrientes de entrada a la Torre C1, utilizando el sistema

de refrigeracion.

Para obtener datos confiables durante la simulacion se utilizara el software
HYSYS y de acuerdo a las caracteristicas de los fluidos que se trabajaran, los
cuales son hidrocarburos de pequefio y mediano peso molecular, se utilizara la
ecuacion de estado Peng-Robison con la que se obtienen resultados muy
aproximados en la prediccion de las propiedades termodindmicas de los

compuestos con las caracteristicas antes mencionadas.

Las corrientes que basicamente se deben especificar para la simulacion del
proceso en la Planta de Gas El Centro son: Gas Rico, la cual esta compuesta por
las corrientes de Gas provenientes de los Campos de Lisama, La Cira Infantas y
Opon y la corriente de Aceite Pobre, el cual es un aceite de bajo peso molecular y
se denomina JP — Al el cual es un producto de ECOPETROL S.A. y esta
compuesto por una determinada mezcla de hidrocarburos, que cuando se somete
a fraccionamiento continuo se encuentran resultados de cada uno de los

compuestos que lo conforman (Tabla 6).
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Tabla 6. Propiedades Fisicas del Aceite Pobre

Compuestos Temperatura de Peso Molecular Densidad
ebullicion (°F) (Ib/ft3)
NBP[1]272* 272,37 114,83 47,89
NBP[1]299* 298,71 123,50 48,49
NBP[1]323* 323,09 132,62 49,08
NBP[1]349* 349,25 141,14 49,58
NBP[1]378* 378,01 152,60 50,21
NBP[1]399* 398,84 160,13 50,60
NBP[1]428* 427,77 172,01 51,17
NBP[1]453* 452,98 182,83 51,65
NBP[1]479* 479,27 194,74 52,14
NBP[1]505* 505,14 205,24 52,55
NBP[1]528* 527,62 216,74 52,97
NBP[1]558* 557,94 227,38 53,34

Fuente: Laboratorio Petréleos, ECOPETROL S.A., El Centro

3.1 SIMULACION DE LAS CONDICIONES ACTUALES DE LA PLANTA

3.1.1 Simulacion de las corrientes de gas rico. Las corrientes de gas rico que
llegan a la planta proveniente de los diferentes campos, estan compuestas

principalmente por los siguientes compontes:

e Oxigeno (Oy)

e Nitrégeno (Ny)

e Dibxido de Carbono (CO,)
e Metano (CHy)

e Etano (C,Hp)
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e Propano (CzHs)

e N-Butano (n-C4Haig)
e |-Butano (i- C4H10)
e Pentano (CsHip)

e Hexano (CgH14)

e Agua (H20)

La composicion molar de las diferentes corrientes se toma de los analisis
cromatograficos que se le hacen a cada una de estas y estan definidas de la

siguiente manera:

3.1.1.1 Gas Opon: Del Campo Opodn actualmente estan ingresando a la Planta de
Proceso de El Centro una cantidad aproximada de 2.15 MMSCFD, a una presion
de 512 psia. En la tabla siguiente se muestra la composicibn molar de esta

corriente:

Tabla 2. Composicién de la Corriente de Opdn

TEMPERATURA 115 °F
PRESION 512 Psia
COMPOSICION Oxigeno 0.0006
MOLAR Nitrogeno 0.0142
CO2 0.0140
Methane 0.9031
Ethane 0.0347
Propane 0.0135
n-Butane 0.0060
i-Butane 0.0086
i-Pentane 0.0024
n-Pentane 0.0019
n-Hexane 0.0010
FLUJO 384,32 Lbmol/hr

Fuente: Laboratorio Petréleos, ECOPETROL S.A., El Centro
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Figura 19. Corriente de Op6n especificada en Hysys
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Fuente: Autor

3.1.1.1.1 Gas La Cira Infantas: Del Campo de La Cira Infantas actualmente estan
ingresando a la Planta de Gas una corriente de gas de aproximadamente 3.5

MMSCFD, a una presién aproximada de 20 psia.

Tabla 7. Composicién de la Corriente de La Cira Infantas

TEMPERATURA 115 °F
PRESION 12.5 Psia
COMPOSICION | Oxigeno 0.0006
Nitrogeno 0.0086
CO2 0.0085
Methane 0.6911
Ethane 0.1692
Propane 0.0727
n-Butane 0.0151
i-Butane 0.0143
i-Pentane 0.0072
n-Pentane 0.0069
n-Hexane 0.0057
FLUJO 384,3 Lbmol/hr

114



Fuente: Laboratorio Petréleos, ECOPETROL S.A., El Centro
Figura 20. Corriente de Gas LCI especificada en Hysys
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Fuente: Autor
3.1.1.1.2 Gas Campo Lisama: Del Campo de Lisama actualmente estan
ingresando a la Planta de Gas una corriente de gas de aproximadamente 12

MMSCFD, a una presion aproximada de 512 psia.

Tabla 8. Composicién de la Corriente del Campo Lisama

TEMPERATURA 115 °F
PRESION 512 Psia
COMPOSICION | Oxigeno  0.0003
MOLAR Nitrogeno  0.0038
CO2 0.0051
Methane 0.7891
Ethane 0.0942
Propane 0.0539
n-Butane 0.0166
i-Butane 0.0097
i-Pentane  0.0053
n-Pentane 0.0051
n-Hexane 0.0168
H20 0.0000
FLUJO 1318 Lbmol/hr
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Fuente: Laboratorio Petréleos, ECOPETROL S.A., El Centro
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Figura 21. Corriente de Gas Lisama especificada en Hysys
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Fuente: Autor

3.1.2 Simulacién de las corrientes de aceite pobre. Para la simulacién se
tienen dos corrientes de aceite pobre, una que ingresa por el plato # 32 de la
absorbedora C1 y otra que ingresa por el plato # 40 de la desetanizadora C2, esta
corrientes tienen las mismas propiedades y las cantidades varian de acuerdo a la
cantidad de gas que se debe tratar, las propiedades fisicas de la corriente son
descritas en la Tabla Numerol y la composicibn molar se especifica en la
siguiente tabla:
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Tabla 9. Composicién de la Corriente de Aceite Pobre

COMPUESTO FRACCION

MOLAR
NBP[1]272* 0,001976
NBP[1]299* 0,02364
NBP[1]323* 0,114063
NBP[1]349* 0,090649
NBP[1]378* 0,216097
NBP[1]399* 0,126231
NBP[1]428* 0,114461
NBP[1]453* 0,111073
NBP[1]479* 0,109417
NBP[1]505* 0,038559
NBP[1]528* 0,032437
NBP[1]558* 0,016132

Fuente: Laboratorio Petréleos, ECOPETROL S.A., El Centro

3.1.3 Simulacion del sistema de compresion de gas. La corriente de alimento
a las maquinas compresoras K1/K2 proviene del campo La Cira Infantas y de una
corriente de reciclo del tope de la torre desetanizadora C2, esta ultima corriente no
es constante durante el proceso. Existe un cabezal al que le llegan las diferentes
corrientes del campo y para el proceso de simulacion se representara por el
mezclador MIX-100 (Figura 22).

118



Figura 22. Mezclador de Gas de Compresién

Fuente: Autor

Las condiciones, propiedades y composicion de la corriente que sale del

mezclador y alimentara el compresor de gas se muestra en la figura 23.

Figura 23. Condiciones, Propiedades y Composicion de la Corriente de Alimento a

los Compresores
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alzs Heat Flow [Btu/hr] 1.B02e+007 Nates Lower Heating Value [Btuslbmale] 4.529e+005
Cost Parameters Lig %ol Flow @35td Cond [barrel/day] <emptys Cost P b Mazz Lower Heating Y alue [Btu/lb] 2.0Ee+004

Fluid Fackage B azis-1 Fhase Fraction [Vol. Basis <empy LI
<] -l K1 4

—Property Cormelation Control
Boap v e Al XE 8
Preference Option: -

—
H -
Worksheet | Attachments | Dynamics W’olksheell Attachments IDynamics |

Ciefine from Other Stream... | 4= =

Delete | Define from Other Stream... | - =
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Worksheet Hele Fractions___1 » |
M ethane 0.646573 _I
Conditions |Ethane 0.267023
= " Propane 0.047904
roperties |i-Butane 0.006540
Composition n-Butane D70
i-Pentane 0.003132
K Value n-Pentane 0.003018
: r-Hexane 0.002214
Uszer Variables R 0.007099 | =/
Mates EX il
Cost Parameters Taotal [1.00000
Edi. | EdtPropeties.. | Basi.. |

- — 5
W’olksheell Altachments I Dypriarics |

T Delete | Diefine from Other Strearm. .. | & =

Fuente: Autor

El gas proveniente del mezclador ingresa al compresor de gas a una presion
aproximada de 20 psia, estos compresores poseen 3 etapas de compresion y
entre etapas el gas es enfriado por medio de intercambiadores de calor (Figura
24).

La presion final (3ra etapa) es de 528 psia y a una temperatura de 115 °F (Figura
25)

Figura 24. Tren de Compresion

Fuente: Autor
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Figura 25. Condiciones, Propiedades y Composicién de la Corriente de Comprimida

|~ DU sRAETP |5 ODTSRAETPES

Worksheet Stream Name OUT 3RAETP Worksheet Stream Name. OUT FRAETP |«

o " apour / Phase Fraction 1.0000 " Molecular Weight 247 |
C Temperature [F] 115.0 Conditions tolar Density [lbmole/ft3] 9.760=-002
Froperties Pressure [psia] 528.0 Properti Mass Density [Ib/ft3] 2133
- Malar Flow [Ibmole/hr] 461.2 " Act Walume Flaw [barel/day] 2.020=+004
e Mass Flaw Ib/h] 1.036e+004 SR Mass Enthalpy [Blu/b] 1587
K Walue 5td Ideal Liq Yol Flow [barrel/day] 2028 K Walue azs Entrop}l [Btuslb-F] 1737
User Yariables Mular Enthalpy [Btu/lbmole] 3 521e+004 User Variables Heat Capacily [Btu/lbmol=-F] 1238
Molar Entropy [Btu/lbmale-F] 33.04 hass Heat Capacity [Btu/lb-F] 05512
Motes Heat Flow [Btu/h] 1 E2des007 Mates Lower Heating Yalue [Btu/lbmole] 4 579e+005
Cost Parameters Lig Yol Flow @5td Cond [barel/day] LEmply> Cost Parameter: Mass Lower Heating Valug [Btu/lb] 2.016e+004

Fluid Package Basis-1 Phasze Fraction [Vol. Basis] <Emply> ﬂ

o] 5| 4] 2
Froperty Comelation Control:
’VW or v oe Al %l
Preference Option: -

- " n "
Worksheell Altachments | Dynamics | Worksheell Aftachments | [Dynamics |

Define from Other Stream... | &

Define fram Other Stream...

B BEL
Worksheet | Mole Fractions | ﬂ
Methane 0.646573 J
Conditions Ethane 0.267029
Franetti Propare 0.041304
HESEED iButane 0.006340
Composition r-Butane 0.007530
iFentane 0.003132
K Value r-Pentane 0.003018
; n-Hexane 0.002214
Uszer Variables Tvaen 0007059 ﬂ
Notes 1 IJ i
Cost Parameters Tatal l—'I.DDDDD
Edit... | Edit Properties... | Basis... |
-
Wulksheetl Attachments | Diynamics |
{ Define from Other Stream... | f =9

Fuente: Autor

3.1.4 Simulacion del sistema de recoleccién del gas rico del campo opon. La
corriente Gas de Opon entra al Separador de Fases D-201 (Figura 26), en la que
se realiza la estabilizacion y separacion de los condensados del Gas. Para el caso

de la simulacion el gas que sale del separador de fases se lleva a un cabezal en el
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qgue se mezcla con el proveniente del tren de compresion MIX 101 (Figura 26), la
corriente que sale de este mezclador (Gas Mezcla) ingresa al MIX 102 con la
corriente proveniente del Campo Lisama, el gas que sale de este va ser el

alimento del absorbedor C1.

Figura 26. Sistema de Recoleccion Gas Rico Opdn

OPON ‘.’ i MCI01

CONDENSADD

102

Fuente: Autor

3.1.5 Simulacion del absorbedor C1. La corriente de alimentacion de Gas Rico
gue va hacia el fondo del Absorbedor C-1 estd compuesta por dos corrientes, una
proveniente del tope del Separador de Entrada D-201 y otra que viene del sistema
de compresion. La otra corriente que alimenta el Absorbedor C-1 es la de Aceite
Pobre que entra por el tope de la torre. Las condiciones de entrada de las

corrientes de alimentacion a la torre C-1 se presentan en las siguientes figuras.
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Figura 27. Condiciones, Propiedades y Composicién de la Corriente de Alimento C1

Worksheet Strearn Marme ALIMENTO C1 Worksheet Streamn MNarme ALIMEMTOCT | |
- Wapour / Phase Fraction 1.0000 ” Molecular eight 2185 ] |
° Temperature [F] 114.4 Conditions Molar C'enzity [lbmale/ft3] 9.319e-002
Properties Pressure [psia] 512.0 Properti Mass Density [Ib/ft3] 207
Campesition A S G s EuilE . Act. Volume Flow [barel/day] 9.242e+004
M azz Flow [Ib/hr] 4.367e+004 Composition Mass Enthalpy [Btu/lb] 1631
K Walue Std Ideal Lig Yol Flow [barrel/day] 8471
X K. Walue Mazsz Entropy [Bturlb-F] 1.774
User Yariables talar Enthalpy [Btuslbmole] -3.530e+004 Heat © ity [Btu/bmole-F 12.05
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 38.39 User Variables eat Capacity [ tl_rl male-F] X
MNotes Heat Flows [Btuhr] 711 3e+007 . Mass Heat Papamty [B tudlb-F] 0.5566
Cost Parameters Lig %ol Flow @5Std Cond [barrel/day] <empty> otes Lawwer Heating Yalue [Btu/lbmole] 4.414e+005
Fluid Package Basis-1 Cost Parameters Mazz Lower Heating ¥ alue [Biu/lb] 2.035e+004
Ll_l ] Phase Fraction [Vol. Basis] <emphy: | ¥
<] [l
—Property Correlation Contral
@ p o Al R s
= Workzheet I Attachments I Dyniamics | Preference Dptinn'-
_—
Worksheet I Attachments I Diynamics |

Define from Other Stream... | Ll =

Workzheet tale Fraction ﬂ

—— | [Methane 0.763883 J
Conditions Ethane 0126752
P f Fropane 0046418
1operties iButane 0.007345
Composition r-Butane 0.013297
I-Pentane 0004466
K Value n-Pentans 0.004245
- n-Hexane 0.011614

User Yariables Osygen Q000521 | |

Motes ﬂJ » r

Cozt Parameters Tatal |'| ]

Edit... | Edit Properties... | Baszis... |

] N
Wulksheell Aftachments I Dyriamics |

| Define from Other Strearn. .. | 4 =

T

Fuente: Autor

La otra corriente que alimenta el Absorbedor C-1 es la de Aceite Pobre que entra
por el tope de la torre. Esta corriente fue especificada anteriormente pero el flujo
masico no es especifico. El flujo masico de Aceite Pobre se calcula teniendo en
cuenta los datos de disefio de la planta de El Centro los cuales son los siguientes:
Flujo masico de Gas Rico a C-1: 233670 Ib/h (equivalente a 100 MMPCD); Flujo
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masico de Aceite Pobre a C-1: 239980 Ib/h. El flujo actual de Gas Rico que se
dirige hacia C-1 es de 43610 Ib/h (18.35 MMSCFD), de acuerdo a lo que se

observa en la figura anterior.
Para mantener la proporcion de flujos de disefio se introduce una corriente de
aceite pobre por el tope de la torre C1, guardando la proporcion de la corriente de

alimento de fondo, esta corriente se observa totalmente definida en la figura 28.

Figura 28. Condiciones, Propiedades y Composicién de la Corriente de Aceite Pobre

|~ “ACPOBREACIN EEE | SeiiEie
Worksheet Steam Name AC POBRE A C1 Worksheet Strearn Name. ACPOBRE AC1 | o
- “apour / Phase Fraction 0.0000 " Molecular ' eight 153.4 | |
Conditions e 110.0 Conditions Molar D ensity [Ibmole/ft3] 03167
Properties Pressure [psia] 5150 Properti :iss\fDlenSItyFI“bﬁEE] ] T 480'33
- Malar Flows [Ibrale/hr 7929 i L olimell ollinare Joay) A
R Mass Flow [[Iba’hr] : 1.217e+005 compaston 5 i [ENUTE] 2
Kalue Std Ideal Liq Vol Flow [barrel/day] 1.050e+0i04 Bele L"anCE"“UPf [[BB‘:*’j‘f‘;Fl = 9%22533
8 Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1.406e+005 Uszer W ariables 83t ~apacty [Siu/bmale- =
Wi hentatzs Mot Entions Bactbooks] i Mass Heat Capacity [Bw/ibF] 0.4745
Maotes Heat Flow [Btu/hr] SRR Nates Lower Heating " alue [Btu/lbmole] <emplys
Cost Parameters | | Li ol Flow @Std Cond [barelfday] 1.051e+004 Cast P e Ly e W Il <emply> =l
Fluid Package Basie Phase Fraction [ol. Basis] <emply:
Kl 0 Ki| i
—Property Corelation Control
I T o = I Y
Preference O ption: -

-
- H
kasheell [ — | Twieniles I W’orksheell Attachments I [ynamics |

: ) D elet i Define fram Other Stream...
Delete | Define fram Other Stream... | L] = e I e ey | * e
| S SERUERES NS 2o=
Worksheet Mole Fraction: ;I
BP[0]130~ 0.061530
Conditions BP[0]145" 0.032037
. BP[O[157* 0.131841
fzeeics BF(O]173" 0.09787
Composition 0186~ 1191300
BF[0]Z00 0108031 ||
K Value BEP[0]214" 0113677
: BP[0]225 120581
User Yariables EPlO3417 0050454 | = |
Notes ElN i
Coszt Parameters Tatal [1.00000
Edit.... I Edit Properties. .. I Basiz... |
_—
Worksheet I Attachments I Diynamics |
S
Delete I Drefing from Other Stream... | - =

Fuente: Autor
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Con las corrientes y caracteristicas de la torre totalmente especificadas, se

ingresan al sistema (Figura 29 y Figura 30).

Figura 29. Configuracion de la simulacion de la Absorbedora

TOPE 1

1

ALIMENTO

Fuente: Autor

Al introducir todas estas especificaciones, HYSYS soluciona inmediatamente la

columna.

Figura 30. Absorbedor Totalmente Especificado

LY HPRTE e PETOSDEB T S|
Design Column Mame IABSDHVEDDH 1 Sub-Flowsheet Tag IEDL1

Connections Oxhd W apour Outlet

LGl BB IRY

b onitar i —
Specs Top Stage Inlet
Specs Summary IAC FOBRE & C1 'I
Subcooling n
Notes Dptlonsal Inlet Streamls — 1 Pn Dptional Side Draws
trean hlet Stage N f l— =
[[:< Shream »> St:n?;ec; Pl e I= Stsr;r:n:n:) Tvpe Draw Stage |

Bottom Stage Inlst :
ALIMENTD C1 - 2 I519.? psia

—Stage Mumbering————————————
i TopDown €% Battom Lp

Edit Traps... |

B ottoms Liguid Outlet

IFDNDD C1 vl

Designl Parameters ] Side Ops IFlating I ‘wiorkshest I Performance I Flowsheet I Feactions I Dynamics |

Delete | CoumnEnvionment. | Run | Reset | MMOSWSEESNNN v Updste Outets [ lgnored
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ol AESURYEIR B0 Elfe) Bergd H3i3ia= 0 f Menin=iuyingnn
Parameters —Steady State Profile E——
Profiles Dptlonall-;stl!'nates .’7(7 Molar " Mass  Wolume
) Stage Prezzue Temp Met Liquid Net\iapourﬂ
Sdindize : [psia] [F] [Ibrnaleshi] | [lbraclehr] J Pressure vs. Tray Position from Bottom
EiteEmnss 32_T5-1 31 5147 1180 9592 1664
Sof 3_T51 a0 514.9 1206 990.4 1830 &;H“
ot 20_TE 2 FI5.0 1220 1005 1861
2/3 Phaze 29 TS 28 5162 1230 1014 1876
28 TS 27 51683 1238 1021 1885 :
27__T5-1 26 TiEE 1245 1027 1892 llﬂ‘ﬁ:u_
26 T5-1 25 5157 1250 1031 1698 %11
25 TS5 24 5158 1254 1035 1902 lﬂg“
24 T5-1 23 516.0 1258 1038 1906 "”"lﬂ_
23 TS 22 5161 126.0 1041 1903 2l
22_T5-1 21 51E.3 1263 1043 1912 E
21_T51 20 5165 1265 1045 1914 ‘
20 TS 19 5166 1266 1046 1915
19 T5-1 18 5168 1268 1047 15917 j
|Jpdate from 5 olution | Clear Trap | EIear.-’-‘«IITla_l,lsl Lock | Unlock | Stream Edtimates... |
_
Design Parametersl Side Ops IHating I Worksheet I Performance I Flowshest I Reactions I Dynamics |
Delete | Caluran E nviraniment. . | Run | Beset | _ ¥ Update Outlets [~ dgnorec

Fuente: Autor

La corriente que sale por el tope de la columna, denominada Tope C-1 es enviada
a los filtros que retiran las trazas de condesados o Aceite Pobre que pudieron ser
arrastrado por la corriente de gas.

3.1.6 Simulacion del desetanizador C2. El Aceite Rico que proviene del fondo
de la columna C-1 se divide en dos corrientes, una se alimenta por el plato 16 de
la torre C-2, y la otra que pasa por un calentador antes de ser alimentada a la C-2
por el plato 9 (Figura 31). La otra corriente que entra a la Columna C-2 es la de
Aceite Pobre que entra por el tope de la torre. Esta corriente tiene las mismas
condiciones de composicion, presion y temperatura que la corriente que entra por

el tope de la torre C-1 (Figura 32)
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Figura 31. Configuracién de la Corriente de Alimento a la Torre C2

= |
1010

TEE-101

Fuente: Autor

Figura 32. Condiciones, Propiedades y Composicién de la Corriente de Aceite Pobre
Tope de la Torre C2

Worksheet Stream Mame ACEITE POBRE A Worksheet Stream Name ACEITE POBRE |
” ‘apaur / Phase Fraction 00000 - Molecular /eight 1534

Conditions e 1100 Condiions Mdlar Densiy [bmole/fe3] 0TE7 [
Properties Pressure [psia] ] Properti Mass Density [Ib/f3] 4860
" Molar Flow [lbrale/hi] 151.0 - Act. Volume Flow [bamel/day] 2038
Composition Wass Flow [Ib/hi] 2 3 7e+l04 Carmpositian Mazs Enthalpy [Bhulb] 162
K alue Std |deal Lig Yol Flow [barrel/day] 2000 K Valug Mass Entrapy [Biu/laF] 02542
ser Yanables Molar Enthalpy [Bhuslbmalg] -1.406e+005 User Variahies Heat Capacity [Btubmole-F] 7280
tolar Entropy [Btu/lbmole-F] 39.01 Maszs Heat Capacity [Bhu/Ib-F] 0.4745
Notes Heat Flow [Btushr] -2.123e+007 Nates Lower Heating Yalue [Btu/lbmale] <emply>
Cost Parameters Lig ol Flow @5td Cond [barrel/day] 2001 Ciost Parameters Mass Lower Heating Value [Btu/lb] <emphy>

Fluid Package E agis-1 Phase Fraction [vol. Basis] <emphy j
] o] 4| b

Property Corelation Control
’7@‘ + L N R = | 5
Preference Option: -

_— = _—
WOIkShEBlI Atachments | Dynamics | Worksheell Attachments |Dynamics |

Delete | Define from Other Stream... | @ B

Defing fram Other Stream... | & 5

127



Waorksheet MassFlows |«
——————— | [NEP[O[I3 1065.4
Conditianz EF[0]1 45° 15267
SE— BF[0[157 26049
R BPIO[7 2075.2
Composition NEF[0]156 43267
BP[0]j200" 25971 ||
K Walug BF[0214° 25143
: BF[0jZ25 33039
UserVarisbles NEP[0]247% 1454.6 | |
Mates KN i
Cost Parameters Total [23174.17805 b/h
Edit... | Edit Properties. .. | Bazis... |

- — -
Wurksheell Attachments I Dynamics |

Delete | Define from Other Strearn... | & =

Fuente: Autor

Con las corrientes y caracteristicas de la torre totalmente especificadas, se

ingresan al sistema (Figura 33 y Figura 34).

Figura 33. Configuracion de la simulacion de la Absorbedora

TgPe

ENTRA/

PLATO

ALIMENTO -
PLATC 16 reflujo

Bailug

Reboiler

|E- I%I NOO
2 (— it
Rehoiler

FONDOO

ANIZADORA =

Fuente: Autor
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Al introducir todas estas especificaciones, HYSYS soluciona inmediatamente la

columna:

Figura 34. Desetanizador C2 Totalmente Especificado

| ol DESET AN A AN el e A e S BT U e 01, =i
Design Calumn Mame |DESETANIZADDHA Sub-Flowshest Tag ICDL2
Connections Ovhd apour Outlet
Ianitar ITDPE Cz j‘
Specs Top Stage Inlet
Specs Summary ACEITE POBRE &C2 =
Subcooling n
Motes r-1 P Ot -
B ptional Side Draws
Optional Inlet Streams Numof | 70.0psm — — —
Stream Inlet Stage Stages p lage |
TAOMENTOT |9 Mar | |n=fi0 | (< e
= F1

ALIMENTO | 16__Ma

4 St B E— |180.D i
il 2 G Fieboiler Energy Stream

—

—Stage Mumbering—————
" TopDown * Battom Up

Delta P Bottomns Liguid Outlet

[P-00T esi FONDD 02 =

Edit Traps... |

_—
Designl Parameters I Side Ops I F ating I worksheet I Performance I Flowsheet I Reactions I Dynaics |

Delete | Column Environment... | Run | Beset | _ v Update Outlets [~ |gnored
! L ST T E S B2 B e F e Mg Bgl=0 f He =M uning o e
Design 0 ptional Check; Profile e ey
R Input Summary | ‘Wiew Initial E stimates. .. | Gl
Connections 400,
Monitor Iter Stey E quilibriurn Heat / Spec 9 o >
. £ = B " Press g T
[ " Flows o
Specs Summary 1
Subcooling M w0 s 3 = @ s &
Motes
5 pecification:
S pecified Yalus Current ¥alue W Ermor | Active | Estimate| Cument
Ovhd Prod Rate <empty> 189 <empty> ol I ol
Bitmz Prod R ate <emphy 1.11e+003 <emphy [ v [
Eioilup R atio 1.000 0179 0.8208 nl v nl
T REBOLER H0.0F 40 -0.0000 v v v
T TOPE J1.00F 122 0.0561 Nl v Nl
Miew... | Add Spec... | Group Active | Update Inactive | Degrees of Freedam Ilj
-
Designl Parameters I Side Ops IHating I W orksheet I Performance I Flovesheet I Reactions I Dynamics |
Delete | Colummn Environment.... | Run | Beset | _ ¥ Update Outlsts [~

Fuente: Autor

3.1.7 Simulacion del alambique C3. La torre C3 para su optimo funcionamiento

requiere una corriente de reflujo de los productos de tope, los cuales vuelven a la
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torre por el plato # 22 y los restantes productos serviran como alimento de la torre
despropanizadora C4, a continuacion se presenta la simulacién de las diferentes

corrientes;

3.1.7.1 Corriente de Reciclo: Es un porcentaje de la corriente de tope de la torre
C3, ingresa a la torre por el plato # 22 después de haber pasado por algunos
separadores e intercambiadores de calor. Su funcion es la de mejora la eficiencia
durante la transferencia de masa que sucede en el alambique. En seguida se

presenta la simulacion de esta corriente (Figura 35).

3.1.7.1.1 Corriente de Aceite Rico y vapor: El sistema de inyeccion de vapor
suministra vapor de alta presiéon mezclado con una fraccion del Aceite Rico que es
retirado desde el plato 11 de la columna, otra parte de la corriente es retirada por
el plato 11 ingresa nuevamente a la torre por el plato # 12; en la Figura 37 se

presenta las composiciones de estas corrientes.

Figura 35. Configuracién de la Simulacidon de la Corriente de Reciclo y Alimento a la
Torre C4

Fuente: Autor

La Figura 36 presenta las condiciones, propiedades y composicion de la corriente
de reciclo de la torre C3.
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Figura 36. Condiciones, Propiedades y Composicién de la Corriente de Reciclo

Worksheet Stisam Name RECICLO C3 Worksheet Stigam Name_ RECICLOCS | |
" Wapaur / Phase Fraction 0.0000 — Malecular Weight B2 | |
Conditions Temperalute [F] ] Candians Molar Densty [bmale/it3] 05636
Properties Pressure [psia] 2427 Properti Mass Density [Ib/ft3] 3774
. Molar Flow [lbmole/hr] 7211 At Volume Flow [barel/day] 1659
e Mass Flaw [Ib/h] T dEde0d Caecion Mass Erthalpy [Btu/b] 1043
K Value 5td Ideal Lig Vol Flow [barel/day] 16RD KW alue Mass Entropy [Btu/bF] 0.3679
User Variables Molar Enthalpy [Btu/bmale] -6.951e+004 \User Variables Heat Capacity [BlL_u‘Ibmo\e-F] 36.99
Molar Entropy [Biu/lbmole-F] 2437 Mass Heat Capacity [Btudb-F] 055684
Nates Heat Flow [Btu/hr] -1 537e+007 Notes Lower Heating ' alue [Btu/lbmale] <emphy>
Cost Parameters Liq Vol Flow @5td Cond [barrel/day] 1602 CostP. 1 Mass Lower Healing Value [Btu/lb] <emply>
Fluid Package B asiz-1 Phaze Fraction [aol. Basis] <empys H
] T 4] o
Praperty Canelation Control
{W A
| Preference Option: -
= = —
Waorksheet | Attachments | Dynarics Worksheet | Attachments | Dynamics |
S S
Define from Qther Stream.. | ® = Defie from Other Stream. | @ 5

[ recwiocs R

Waorksheet tale Fraction: ;l
— | |cto 0.000000
Conditions coz2 0000352
: HZS 0.000051
Properties HZD 0.000793

Bl NEP[D]130° 0.071263 |
NEPF[D]145" 0.043300
K. Walue MEF[O]157 0.0ZZ376
g NEP[O]173 0.007116

B e Rleles NEF[0]196* 0.00017E | = |

Moaotes Ll_l b I_

Cost Parameters Tatal [1.00000

Edit... I Edit Properties. .. | Basziz... I

——t

W’mksheetl Attachments I Dynamics |

Delete | D efine from Other Stream... | 4 =

Fuente: Autor
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Figura 37. Condiciones de las Corrientes del Plato 11y 12 de la Torre C3

ENTILAD A P oEE
Worksheet Streamn MName SALIDA PLATO 11 Worksheet Stream Mame ENTRADA PLATO
Conditi “Yapour / Phasze Fraction 0.0000 Conditi Wapour / Phage Fraction 0.0000
Temperature [F] 480.8 Temperature [F] R40.0
Properties Preszure [psia] 121.8 Properties Pressure [psia] 200.0
P Malar Flov [Ibrole/hr] 1257 e Malar Flow [Ibraleshr] 1277
CeRe s Mass Flaw [Ib/hr] 7.845e+005 v Mass Flow [I67hr] 7 B4Te+0005
K Walue St Ideal Liq Yol Flow [barmel/day] 1.604+004 K Walue Std Ideal Li Yol Flow [barrel/day] 1.E0Ee+004
Uszer Yariables Malar Enthalpy [Btudlbrols] -1.037e+005 Uszer Yariables taolar Enthalpy [Btu/lbmale] -9.547e+004
Malar Entropy [Etudlbrhole-F] 80.86 Malar Entrapy [Btuslbmaole-F] 8618
Reft=s Heat Flow [Btushi] 1.3042+008 Nates Heat Flow [Btudhi] -1.213e+008
Cost Parameters Lig %ol Flow @25td Cond [barrel/day] 1.600e+004 Cost Parameters Lig Vol Flaw @5td Cond [barrel/day] 1.600e+004
Fluid Package B aziz-1 Fluid Package Baziz-1
KT | 3 ] =

- - =
Worksheet | Attachments IDynamlcs Worksheet | Attachments IDynamics |

Delete I Define fram Other Stream. | 4= = Deiete ™ I Define from Other Stream... I 4 =

Fuente: Autor

3.1.7.1.2 Simulacién de la Seccion de Platos: Con las corrientes de alimento,
reflujo y salida definidas, se procede a realizar la simulacién de la seccion de
platos del alambique C3, en la siguiente figura se presenta la configuracion y

especificaciones finales de la torre.

Figura 38. Configuracion de la simulacion del Alambique

T5-1

SaLIDA PLATC
11

5
K

CONDENSADDS
0106

VAPER1

Fuente: Autor
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Al introducir todas estas especificaciones, HYSYS soluciona inmediatamente la

columna:

Figura 39. Alambique C3 Totalmente Especificado

ull AEAMIBILN ELLeb Flll Bl Saigio= ) R annsiublns u =i
Design Column Hame IALAMBlQUE [ic] Sub-Flowshest Tag ICDL4
Connections Oxhd Yapaour Outlet
Monitar ITDPE £3 jv
Specs Top Stage Inlet
Specs Summary |F|EC|CLD [5] v[
Subcoaoling n
Optional Inlet Streams
Hates 2 n-1 Pr Optional Side Draws
Stream Inlet Stage | «| Num of | FTE 0 osa
0 INLETC2 |2 751 | Stages we Stream Type | Draw Stage |
ENTR&DAF [ 2_T51 | =] _ | SALIDA PLA L 1_T5-1
ns F1 < Stieam >
Bottam Stage Inlet T
VAPOR - B [280e=a
1

—Stage Mumbering———————
BEottoms Liguid Outlet

i TopDown * Bottom Up
I IACEITE FOBRE C3 VI

Edit Traps...

Designl Parameters I Side Ops IHating I whorksheet I Performance I Flowsheet I Feactions I Dynamics |

Delete I Column Enwiranment | Run I Beset | _ [+ Update Outlet: [~ lgnored

Fuente: Autor

3.1.8 Simulacion de la despropanizadora C4. Una fraccién de la corriente de
tope de la torre C3, serd el alimento de la despropanizadora C4; esta corriente se
calienta en el intercambiador E12 e ingresa a la torre por el plato # 9. A
continuacion se presenta las condiciones, propiedades y composicion de la

corriente de alimento a la despropanizadora.

Figura 40. Condiciones, Propiedades y Composiciéon de la Corriente de Alimento a

la Despropanizadora

Worksheet Stream Name C4FTO 13 Worksheet Stream Name CAPTO19 [

o “apour / Phase Fraction 0.0487 - Malecular \Weight BE.20 | |
c Temperature [F] 180.0 Conditions Molar Density [Ibmole/t3] 0.3354
Properties Pressure [psia] 242.2 P i Mass Density [Ib/ft3] 22.20
L Molar Flow [lbmole/hr] 2064 . Act. Wolume Flow [barrel/day] 2E31
Eamposition Mass Flaw [Ib/bi] 7. 366e004 AR Mass Erthalpy [Bturlb] -596.1
K Walue Std Ideal Lig Yol Flow [barrel/day] 1543 K Walue Mass Ertropy [Btu/b-F] 0.4571
User Variables Malar Enthalpy [Btuslbrmole] -6.5952+004 User Variables Heat Capacity [Btu/Ibmole-F] 4213
Molar Entropy [Etu/lbmale-F] 30.26 tass Heat Capacity [Bitub-F] 06364
Mgtz Heat Flow [Etusbi] 1.361e+007 Hotes Lower Heating ¥alue [Btu/lbmole] <emphy>
Cost Parameters Lig %ol Flow @5td Cond [barrel/day] 1495 Cost P tass Lower Heating Yalue [Btu/lb] <emply>

Fluid Package Basizs-1 Phase Fraction [vol. B asis] 4.057=-002 LI

EN | 3 KN | I3
Property Correlation Cantrol:
’7@ R N I i~
Preference Option; _
-— - —_—
Worksheet | Attachments _|_Dynarics Worksheel | Attachmenls | Dynamics |
1 — S —
Delete | Define from Other Strean... I - = i Delete | Define from Other Strean. | & =

133



Worksheet _ _MoleFractions __| «
- Nitrogen 0.000000
Conditions Hydrogen 0.000000
) Co 0.000000
Properties o3 0000382
Composzsition H25 0.000051
Hz0 0.000734
K W alue EF[0[130* 0.071307
. BP0]145* 0.043343
User Yariables EFO[Er 0.021945 | = |
Notes Ll i
Cost Parameters Total [1.00000
Edit... | Edit Properties... | Basis... |

el
Wnlksheell Attachments | Dynamics |

Delete | Defing fram Other Stream.. | +« =

Fuente: Autor

Con las corrientes y caracteristicas de la torre totalmente especificadas, se

ingresan al sistema (Figura 41 y 42)

Figura 41. Configuracién de la simulacion de la Torre Despropanizadora

PROPANO WENTEO C4

PROPANO

C4FPTO
19

Boilug

FOMDO
cq

Q-100

Fuente: Autor
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Al introducir todas estas especificaciones, HYSYS soluciona inmediatamente la

columna:

Figura 42. Despropanizadora C4 Totalmente Especificado

PROPANIZEDURE HNCEEIFPEESWEBIUOD DI S x|
Design Column Name [DESPROPANIZADD  Sub-Flowshest Tag [COLS Condenser

" Tatal € Parttial ¢ Full Reflux
Connections
Manitor Condenszer Energy Stream
o Delta P [VENTED C4 =]
Specs n+1 0.5000 psi Overhead Outlets
Specs Summary IF'F!DF'AND - I
Subcooling n
Motes P | n1 | Peond Optional Side Draws
(IS SUISEImE Mum of |21 0.0 psia
Stream Inlet Stage | Stages = St?;r:n‘jr:> Tupe vy S ||
| C4PTO 19 19 Ma n:-a 2
i< Stream > il
I24D.D i
= B Fieboiler Energy Stream
1 DUTY E14 ha
Stage Mumbering 0 Delta P
Elta Bottams Liguid Outlet
i TopDown {* Bottom Up 7
ID.DDDD psi IFDNDD 4 -l
Edit Traps... I

=
Design | Parameters | Side Ops | Rating | “Worksheet | Peformance | Flowshest | Reactions | Dynamics |

Delete I Colummn Environment. .. I Run I Beset I _ [+ Update Outlets [ lgnored

Fuente: Autor

3.1.9 Simulacién de la desbutanizadora C5. La corriente de fondo del
despropanizador C-4 pasa directamente como alimento de la columna C-5 por el
plato 19. Se instala una columna de destilacibn completa; con las corrientes y

configuracion de la torre se obtiene la solucion en Hysys (Figura 43 y 44).

Figura 43. Configuracién de la simulacién de la Torre Desbutanizadora

WENTED C5

DUTY E

BUTAND

Builup

ALIMENTO
=]

Fuente: Autor
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Al introducir todas estas especificaciones, HYSYS soluciona inmediatamente la

columna:

Figura 44. Desbutanizadora C5 Totalmente Especificado

LS ealmm: DESBIANIZAITHA v b Mierp Hgis=l ,I’P':nu-f!m
Design Calumn M ame IDESBUTANIZADDH Sub-Flovsheet Tag ICDLE "Conﬁcu el
£ Total

Connections

& Pattial " Ful Reflux

Moritar Condenzer Energy Stream
IVENTED C5 vI
[oUTvE 16 -] Delta P
Specs fi+1 I‘I 000 psi Oyerhead 0
i psi verhead Outlets
Specs Summary IBUT,AND vI
Subcodling h
Naotes e | n1 | Feond Optional Side Draws
nlet Streams Mum of I?‘E.DD psia
Shieam Inlet Stage Stages < Stsnean:)_vl Type | DrawStage |
[MENTOCE | 18_Ma n= L eam
24 Stream »> P

IBD.DD i
2 A Rebailer Energy Stream

1 DUTY E17 -
—Stage Mumbering————— . Dt
ella P
 TopDown % Bottom Up i Battoms Liguid Outiet
| [P.0000 psi [GASOLNA 7]

Edit Trays...

—
Designl Parameters I Side Ops I R ating I Worksheet I Perfarmance I Flowshest I Reactions I Diynamics |

Delete | Column Environment... I Run I Reset I _ ¥ Update Outlets [~ lanored

Fuente: Autor

3.1.10Productos del proceso segun simulacion en la condicién actual. De
acuerdo a la simulacion de las condiciones actuales de operacién, se presentaran

los productos del proceso.

Tabla 10. Productos del Proceso de las Condiciones Actuales

TOPE C2 PROPANOC4  BUTANOC5 GASOLINAFONDO
(Lbmol/Hr)  (Lbmol/Hr)  (Lbmol/Hr)  C5(Lbmol/Hr)

CASODEESTUDIO ~ TOPE C1 (Lbmol/Hr)

OPERACION ACTUAL DE LA
PLANTA

Fuente: Autor
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3.2 SIMULACION DE LA PLANTA DE TRATAMIENTO DE GAS CON
ALIMENTOS FRIOS

Una de las posibles formas para mejorar el proceso de recuperacion de
hidrocarburos seria bajar la temperatura de las corrientes de alimento que entran
en la primera torre, la seccion de Absorcion C-1. El bajar la temperatura de la
corriente de Aceite Pobre, de la corriente de Gas Rico o de ambas corrientes baja
la presion de vapor de los hidrocarburos mas pesados y asi se absorbe una mayor
cantidad de los mismos. Luego de esto, es de esperarse que si se absorbe una
mayor cantidad de hidrocarburos valiosos por medio de Aceite Pobre, en las
subsecuentes etapas de fraccionamiento (C-2, C-3, C4 y C-5) se aumente la
produccion de productos de alto valor comercial (Propano, butano, gasolina). Para
lograrlo es primordial encontrar las condiciones de temperatura ideales en C-1 que

aumenten la absorcién de compuestos valiosos.

Se define como condiciones 6ptimas de operacion en C-1 las condiciones para las
cuales se maximice la recuperacion de hidrocarburos valiosos por parte del Aceite
Pobre. En condiciones ideales de operacion, la corriente que sale por el tope de la
torre C1 debe presentar la menor cantidad de aquellos hidrocarburos que sean
mas pesados que el metano. Es de esperarse que a las condiciones operacionales
ideales en la corriente que sale por el fondo de la torre C-1, la composiciéon del
propano sea la mayor posible, lo que garantiza la absorcion no solo del propano

sino de los demas hidrocarburos mas pesados que el propano.

3.2.1 Determinacién de temperaturas Optimas. Para determinar las
condiciones de temperatura optimas para la recuperacion de los hidrocarburos
pesados durante el procesamiento del gas en la planta, utilizaremos una de las
herramientas de HYSYS denominas DATABOOK, la cual permite modificar el valor
de diferentes variables y arroja el resultado de las variables dependientes de ésta.

Para de la determinacion de la temperatura 6ptima de alimento a la Torre C1, se
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toma la siguiente configuracién para modificar la variable de temperatura (Figura
45)

Figura 45. Configuracion de la Simulacion para determinar las Temperaturas
Optimas

ALIMENTO
FRIO C1

FONDO
(s3]

ALIMENTO
(s3]

Fuente: Autor

Para iniciar el proceso de iteracion se deben definir las variables a visualizar
(Figura 46).

Figura 46. Definicion de Variables para Iteracion

Z DAtaBOUK: ==

—Awailable Data Entrie:

Object Wariable

EOHDO T Lomp Molar Elow [Eronanel Edt... |
TOFE C1 Comp Molar Flow [Propane] —
ALIMEMTO FRIO C1 Temperature Inzert |

[elete |

—_—
Variables | Process Data Tables I Stip Charts I D ata Recorder I Caze Studies |

Fuente: Autor
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Para el presente caso se tomaran como variables la Temperatura de los alimentos
a la Torre C1 y la composicion molar del propano por las corrientes de tope y de

fondo; a continuacion se define cual variable es la independiente (Figura 47).

Figura 47. Definicion de tipos de Variables

LCase Studies Data Selection

Current Caze Study IEasE Study 1

Object W ariable Ind
FOMDO C7 (&0 Caomp Malar Flow [Propane] :
TOPE C1 =C0 Comp Molar Flaw [Propane]
ALIMEMTO FRI Temperature

(=]
1<l <]fz

Qe

—Awvalable Displaps———————————————
" Table

{+ Graph Besults... |

Yaniables I Process Data Tables I Strip Charts I Data Recorder  Case Studies

Fuente: Autor

Se especifica el rango para la iteracion de la variable independiente (Figura 48).

Figura 48. Rango de la Variable Independiente para la Iteracidon

L1 20®

ICase Shudy 1 Murnber of States I2?
Yariable Low Bound | High Bound | Step Size
ALIMENTO FRIO C1 - Temperah || 10,00 1200 5.000

— . "
Independent ¥anables Setup | Display Properties I Faled States r

Add Delete Besultz.. | Start |

Fuente: Autor

Con esto ya establecido se procede a iniciar los procesos iterativos y se obtienen

los siguientes resultados (Figura 49).
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Figura 49. Tabla de Resultados del Proceso Iterativo

e e v
State State 1 State 2 State 3 s
ALIMENTO FRIO C1 - Temperature [F] -10.00 -5.000 0.0000
TOPE C1 - Comp Molar Flow [Propane] [lbmj 05716 06424 07122 —
FOMDAO C1 - Comp Malar Flow [Propane] [Ib 32 9574 32.BAEE 92 8167
State State 4 State 5 State b
ALIMENTO FRIO C1 - Temperature [F] 5.000 10.00 15.00
TOPE C1 - Cormp Molar Flow [Propane] [lbmj (. 7866 [0.8655 0.9491
FOMDO C1 - Comp Mualar Flow [Propane] (I 92,7424 92,6634 92,5799
State State 7 State 8 State 9
ALIMENTO FRIO C1 - Temperature [F] 20.00 25.00 30.00
TOPE C1 - Comp Molar Flow [Propane] [lbmj 1.0373 1.1303 1.2280
FOMDAO C1 - Comp Malar Flow [Propane] [Ib 32 4916 323957 52,3010
State State 10 State 11 State 12 =

b —1
Case Study 1 |
Delete | ' Table (" Graph Re-Murmber | Setup... |

Fuente: Autor

De los resultados obtenidos se tienen las siguientes gréaficas con la temperatura

del Aceite Rico de 115°F y 50°F respectivamente (Figura 50 y 51).

Figura 50. Composicion de propano en Corriente Tope y de Fondo de C-1 Vs.
Temperatura del Gas rico con una Temperatura de Aceite Pobre de 115 °F

= TOPE C1- Comp Molar Flow (Propane)

Case Study 1 —Z— FONDO G1 - Comp holar Flow (Prapane)

2500 — 9500
] | == :

E L BE’EEE g_
003 [T Sowa —=H = ol

=T

£ 8500

£ 3000

100 %M 3
3 E 750
] / i‘@-@_&( E

SDDDE il e o E—mn
1 gmEET

00000 3 E g0
2000 00000 00 40 B0 3000 1008 1200 1401

TOPE C1 - Comp Molar Flow (Propane) (Ibmole/hr)
FONDO C1 - Comp Molar Flow (Propane) (Ibmolg

ALIMENTO FRIO C1 - Temperature (F)

Fuente: Autor
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Figura 51. Composicion de propano en Corriente Tope y de Fondo de C-1 Vs.

Temperatura del Gas rico con una Temperatura de Aceite Pobre de 50 °F

-= TUPE C1- Comp Molar Flow (Propane)
= —<»— FONDO C1- Comp Molar Flow (Propang)
g Case Study 1 i
o g
£ 16.00 . - 900 g
< I eeesa. TEETE* =
& 14003 < = T

g E [=
& \ przrzz g
-3 12003 E o 0
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L

Fuente: Autor

Analizando las curvas de las Figuras 50 y 51 se pueden sacar las siguientes

conclusiones:

e Para una determinada temperatura de Gas de Alimento a la Torre C1, se
obtendra mayor concentracion de Propano en la corriente de fondo mientras la

temperatura del Aceite Pobre se encuentre a una menor temperatura.

e A una determinada temperatura del Aceite Pobre, la mayor concentracién de
propano en la corriente de fondo se obtiene cuando la corriente de alimento

sea inferior a 30°F.

e La concentracion de Propano de la corriente de fondo de la torre C1 no es tan
sensible al cambio de temperatura del Aceite, es decir la variacion de
temperatura del aceite pobre desde 100°F a 50°F, a una temperatura dada de
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Gas Rico, origina un cambio de concentracion de Propano en la corriente de

Fondo que no es muy significativo.

e La concentracién de Propano por la corriente de tope de la Torre C1, se
reduce notablemente con la disminucién de la temperatura de la corriente de

Gas Rico a la torre C1.

3.2.2 Simulacién de las alternativas de enfriamiento. Con la informaciéon

obtenida anteriormente se plantean los siguientes casos de estudio

. Caso |, simulacion de la Planta con alimentos calientes
Temperatura de Gas Rico a la Torre C1: 115°F

Temperatura de Aceite Pobre: 115°F

. Caso Il, simulacion de la Planta con Aceite Pobre frio,
Temperatura del Gas Rico: 115°F

Temperatura del Aceite Pobre: 50°F

. Caso I, simulaciéon de la Planta con Gas Rico frio,
Temperatura del Gas Rico: 10°F

Temperatura del Aceite Pobre: 115°F

. Caso |V, simulacién de la Planta con corrientes frias,
Temperatura de Gas Rico: 10°F

Temperatura del Aceite Pobre: 50°F

Las corrientes que se tienen en cuenta para el estudio de estos casos, son las

mismas que se encuentran consignadas en la Tabla 10:

e TopeCl
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Tope C2
Propano C4
Butano C5

Gasolina Fondo C5

Con esta informacién se procede a ingresarla a la simulacién de HYSYS, teniendo
en cuenta en mantener constante la cantidad de Aceite Pobre y Gas Rico para
cada uno de los casos. A continuacion de presenta los resultados de cada uno de
estos:

Tabla 11. Productos de Proceso de los diferentes Casos de Estudio

TOPE C2 PROPANO C4 BUTANOC5 GASOLINA FONDO
(Lbmol/Hr) (Lbmol/Hr) (Lbmol/Hr) C5 (Lbmol/Hr)

CASO DE ESTUDIO TOPE C1 (Lbmol/Hr)

CASOI

CASOII

CAsOI1lll

CASO IV

Fuente: Autor

De los resultados de las simulaciones consignados en la tabla 11, se puede
concluir que con menores temperaturas de alimento al proceso se aumenta la

produccioén de productos pesados en el proceso.

Con los resultados arrojados por las simulaciones se muestra que es muy
conveniente instalar sistemas de refrigeracion que permitan disminuir la
temperatura de las corriente para asi aumentar la produccién de propano, butano
y demas hidrocarburos valiosos. En el siguiente capitulo se realizara un analisis de
esta informacion para realizar la mejor seleccion de los casos anteriormente

estudiados.

143



4. ANALISIS TECNICO ECONOMICO DE LAS ALTERNATIVAS DE MEJORA
DEL PROCESO EN LA PLANTA DE GAS

Para seleccionar la alternativas mas apropiada se tiene en cuenta los resultados
obtenidos en el capitulo anterior con respecto a los calculo del incremento en la
produccion de blancos de la planta de proceso, esto se hizo encontrando el valor
incremental diario en flujo masico. Se determina el flujo volumétrico actual para
cada uno de los productos y con estos valores de flujo volumétrico, se calculd el
precio de venta de los excesos de acuerdo a los precios vigentes. En las
siguientes tablas se presenta el analisis de cada uno de los casos.

Tabla 12. Balance de los Productos del Proceso para el Caso | — Caso |l

GASOLINA
TOPEC1 TOPE C2 PROPANO TORRE BUTANO FONDO TORRE C5

(Lbmol/Hr) (Lbmol/Hr) C4 (Lbmol/Hr) ;Il—_ob?nillzll-?r? (Lbmol/Hr)

CASO | 1,669 184.5 345 36.42 62.15

CASO DE ESTUDIO

CASO I 1,598 247.1 38.2 37.74 65.61

CASO Il 1,411 446.7 54.45 34.67 60.5

CASO IV 1,295 557.2 68.6 36.31 62.35

INCREMENTO ENTRE -71 62.6 3.7 1.32 3.46
CASO Il - CASO |

UNIDADES DE
CANTIDADES FT3/DIA FT3/DIA GLS/DIA GLS/DIA GLS/DIA
CANTIDAD DE PRODUCTO
AL DIA ACTUAL 15,100,000 1,680,000 9,256.8 10,701.6 25,494.0
CASO I 14,550,000 2,250,000 10,130.4 11,071.2 27,211.8
DIFERENCIA DE
PRODUCTOS DIA -550,000 570,000 873.6 369.6 1,717.8
UNIDADES DE VENTA U$S/BTU U$S/BTU $/GLS $/GLS $/GLS
FACTOR DE CONVERSION | IeNe[spLel Y17k ] 0.003759643 2,520.15 2,520.15 3,626.03
BALANCE DE LA
DIFERENCIA DE -1,465.55 2,143.00 2,201,603.04 931,447.44 6,228,794.33
PRODUCTOS DIA
$ 2,000.00

BALANCE DIARIO $ 10,716,747.03
BALANCE ANUAL $ 3,911,612,667.41
Fuente precios: www.ecopetrol.com.co
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Tabla 13. Balance de los Productos del Proceso para el Caso | — Caso |l

CASO DE ESTUDIO

CASO |

CASO Il

CASO 11l

CASO IV

INCREMENTO ENTRE
EL CASO Il - CASO |

UNIDADES DE
CANTIDADES
CANTIDAD DE
PRODUCTO AL DIA
ACTUAL

CASO Il

DIFERENCIA DE
PRODUCTOS DIA

UNIDADES DE
VENTA
FACTOR DE
CONVERSION
BALANCE DE LA
DIFERENCIA DE
PRODUCTOS DIA

BALANCE DIARIO

BALANCE ANUAL

Fuente precios: www.ecopetrol.com.co

PROPANO BUTANO GASOLINA
TOPE C1 TOPE C2
TORRE C4 TORRE C5 FONDO TORRE
(Lbmol/Hr) (Lbmol/Hr)
(Lbmol/Hr) (Lbmol/Hr) C5 (Lbmol/Hr)
1,669 184.5 34.5 36.42 62.15
1,598 247.1 38.2 37.74 65.61
1,411 446.7 54.45 34.67 60.5
1,295 557.2 68.6 36.31 62.35
-258 262.2 19.95 -1.75 -1.65
FT3/DIA FT3/DIA GLS/DIA GLS/DIA GLS/DIA
15,100,000 1,680,000 9,248.4 10,701.6 25,494.0
12,850,000 4,070,000 14,637.0 10,185.0 24,691.8
-2,250,000 2,390,000 5,388.6 -516.6 -802.2
USS/BTU USS/BTU S/GLS S/GLS S/GLS
0.002664628 0.003759643 2520.15 2520.15 3626.03
-5,995.41 8,985.55 13,580,080.29 -1,301,909.49 -2,908,801.27
S 2,000.00
S 15,349,637.07
S 5,602,617,532.01
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Tabla 14. Balance de los Productos del Proceso para el Caso | — Caso IV

CASO DE ESTUDIO

CASO |

CASO Il

CASO Il

CASO IV
INCREMENTO ENTRE
CASO IV -CASOI|

UNIDADES DE
CANTIDADES

CANTIDAD DE PRODUCTO

AL DIA ACTUAL

CASO IV

DIFERENCIA DE
PRODUCTOS DIA

UNIDADES DE VENTA

FACTOR DE CONVERSION

BALANCE DE LA
DIFERENCIA DE
PRODUCTOS DIA

BALANCE DIARIO

BALANCE ANUAL

PROPANO BUTANO GASOLINA
TOPE C1 TOPE C2
TORRE C4 TORRE C5 FONDO TORRE
(Lbmol/Hr) (Lbmol/Hr)
(Lbmol/Hr) (Lbmol/Hr)  C5 (Lbmol/Hr)
1,669 184.5 34.5 36.42 62.15
1,598 247.1 38.2 37.74 65.61
1,411 446.7 54.45 34.67 60.5
1,295 557.2 68.6 36.31 62.35
-258 262.2 19.95 -1.75 -1.65
FT3/DIA FT3/DIA GLS/DIA GLS/DIA GLS/DIA
15,100,000 1,680,000 9,248.4 10,701.6 25,494.0
11,800,000 5,080,000 17,052.0 10,663.8 25,590.6
-3,300,000 3,400,000 7,803.6 -37.8 96.6
USS/BTU USS/BTU S/GLS S/GLS S/GLS
0.002664628 | 0.003759643 2520.15 2520.15 3626.03
-8,793.27 12,782.79 19,666,242.54 | -95,261.67 350,274.50
S 2,000.00

27,900,282.97

S 10,183,603,283.32

Fuente precios: www.ecopetrol.com.co
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Del analisis de las tablas anteriores se determina que la propuesta mas viable es
la del Caso IV, en la que se enfria la corriente de Gas Rico y la de Aceite Pobre.
En las siguientes secciones se realizara el analisis técnico para la implementacion

de esta propuesta.

4.1 DISENO DEL SISTEMA DE REFRIGERACION

Para disefiar el sistema de refrigeracibn que permita obtener las temperaturas
deseadas se tendr& como caso base la simulacion que arroj6 los mejores
resultados en la obtencién de propano, es decir en el caso 4, y en la cual tanto la
corriente de Gas Rico como la corriente de Aceite Pobre entran a la columna C-1
con bajas temperaturas. Para disefiar los equipos que conformaran el sistema de
refrigeracion se proponen 2 etapas subsecuentes de enfriamiento. La primera
etapa consiste en pre-enfriar la corriente de Gas Rico por medio de un
intercambiador de calor Gas-Gas, el cual utilizara como fluido frio el Gas Pobre
que sale por el tope y que se encuentra a una temperatura baja. La segunda etapa
de refrigeracion consiste en utilizar un Chiller, el cual utiliza como fluido de
enfriamiento Propano y que se somete a una adecuacion previa por medio de un
ciclo de compresién mecéanica para que dicho Propano tenga las caracteristicas
térmicas deseadas que hagan que la corriente de Gas Rico baje su temperatura a
10 °F.

Para simular los equipos basicos de todo el sistema que se usa para disminuir la
temperatura del Gas Rico y Aceite Pobre, se usara el software Hysys y se tomara
como base la simulacion realizada para encontrar las temperaturas Optimas de

operacion.
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4.1.1 Intercambiador de Calor Gas — Gas. Este intercambiador es el encargado
de pre-enfriar la corriente de Gas Rico, aprovechando las bajas temperaturas de la

corriente de Tope C1.

Para la simulacién en HYSYS se configura de la siguiente manera:
Nombre: E-103

Entrada por los tubos: Tope C1

Salida por los tubos: Tope C1 -2

Entrada por la coraza: Alimento C1

Salida por la coraza: Alimento Pre-enfriado

Caida de presion por los tubos: 4 psi

Caida de presion por la coraza: 2 psi

Con estas especificaciones el Intercambiador queda resuelto.

Figura 52. Simulacién del Intercambiador de Calor E-103

| = E103 S0&
Design Tube Side Inlet Mame IE'1 03 Shell Side Inlet
Connections ALIMENTO C ITDPE c j'
Parameters _'_r
Specs
X Tube Side Shell Side
User Yariables
Tubeside Flowshest Shellside Flowsheet
Notes Caze [Main) Casze [Main)
—_— T =
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
IALIMENTD PRENEMF vl ITDPE c1-2 vl
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pka
IBasis-1 - I IBasis-1 - I
-
Designl Fiating I wiorksheet I Performance I Dynamics I HTFS - TASC |
Delete | I — ﬂl I lgnored
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ey — I— e e T
—Sizing Data
= Overall o+

Rating

" Tube [~ Accept any input data

Sizing

Parameters —Shell and Tube Bundle Data

Shell Diameter [in] 2910
Mumber of Tubes per Shell 160
Tube Pitch [in] 1.963
Tube Lavout Angle Triangular [30 degrees]

Shell Fouling [F-hr-fr2/Btu] 0.000000

Shell Baffle:
Shell Baffle Type Single
Shell B affle Orientation Harizantal
Baffle Cut [#area) [%] 20,00
Baffle Spacing [in] 31.50

. Design Hatingl ‘worksheet I Performance I Dynamics I HTFS - TASC ]

| I Updete | T ignored

Delete

Fuente: Autor

Figura 53. Especificaciones de Casco y Tubos del Intercambiador E-103

Sizing Data

Rating .
— € Dveral € Shell & I™ Accept any input data

Sizing = -

Parameters ~Dimenzion: Tube Propertie:
0D [in] 0.787 Tube Fouling [F-hr-f2/Btu] 0.000000
1D [in] 0630 Thermal Cond. [Btuthr-ft-F] 26.00
Tube Thicknesz [in] 0073 ‘whall Cp [Btu/lb-F] < Emply>
Tube Length [ft] 19685 ‘wall Density [Ib/ft3] <LEmply:

=
Diesign Hatingl ‘Wwiorksheet I Performance I Dynarnics I HTFS - TASC |

peere | N - | T gnored

Fuente: Autor
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Tabla 15. Especificaciones del Intercambiador de Calor E-103

CASCO

TUBOS

GENERAL

Fuente: Autor

En la siguiente grafica se presenta el perfil de temperaturas del intercambiador de

calor.

Diametro Interno del Casco (in)

Espesor del Casco (in)

Numero de Pasos

Caida de Presion (psi)

Distancia Entre Bafles (in)

Numero de Tubos

Longitud de Tubo (ft)

Numero de Pasos

Diametro Interno (in)

Espesor del Tubo (in)

Tipo de Arreglo

Caida de Presion (psi)

TEMA Tipo

Area de Transferencia (ft2)

Coeficiente Global de Trasferencia U
(Btu/hr*ft2*°F)

Coeficiente Global de Trasferencia UA
(Btu/hr*°F)

LMTD (°F)

Duty (Btu/hr)

150

29
1.969

315
160
20

2
0.787
0.079
Tresbolillo
4
AEL
649.3
37.26

24190

20.32
491600



Figura 54. Perfil de Temperaturas del E-103

114 °F

Alimente C1 Pre-Enfriado

95 °F 95,26°

Tope C1 63.45 °F

Fuente: Autor

4.1.2 Intercambiador de calor gas — gas de la corriente de alimento pre-
enfriado a la torre Cl. Este intercambiador hace parte del sistema de
refrigeracion mecanica y se encarga de enfriar la corriente pre-enfriada de
alimento a la torre absorbedora C1, utilizando como medio enfriante el propano.
Para la simulacion en HYSYS se configura de la siguiente manera:

Nombre: E-105

Entrada por los tubos: 5

Salida por los tubos: 7

Entrada por la coraza: Alimento Pre-Enfriado
Salida por la coraza: ALM C1-2

Caida de presion por los tubos: 4 psi

Caida de presion por la coraza: 2 psi
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Con estas especificaciones el Intercambiador de queda resuelto

Figura 55. Simulacién del Intercambiador de Calor E-105

Fuente: Autor

8

e om— oo®
Design Tube Side Inlet Mame |E-105 Shell Side Inlst
Connections [E ka| [ALIMENTD FREENFR »
IS i 'I_I_r i 'l_r
ECE
g X Tube Side Shell Side
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Tubeside Flowsheet Shellside Flovshest
Wotes Cagze [Main) Caze [Main)
L h_l_ L J J_'_l.
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
7 vI IALM C12 hd
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
Basiz-1 vl IBasis-T hd
n—
Design I Rating I worksheet I Performance I Dynanmics I HTFS - TASC |
&I 1S — Update [ lanored
ez — 2o
Rating Sizing Date—————————— ;
L  Dverdl & [ Tuge I hooapt any input data
Sizing = =
Parameters r~Shell and Tube Bundle Dats
Shell Diameter [in] 24.00
Mumber of Tubes per Shell 160
Tube Pitch [in] 1.9689
Tube Layout Angle Square Rotated [45 degrees|
Shell Fouling [Fhr-ft2/Bt] || 0.000000
r~Shel Baffle:
Shell Baffle Type Single
Shell Baffle Orientation Horizantal
Baffle Cut [#4rea] (%] 20,00
Baffle Spacing [in] 1] 25.00
N Design  Rating | “workshest I Perfomance I Dynamic:s I HTFS - TASC |
&I S — (Ipdate ™ lgnored
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Figura 56. Especificaciones de Casco y Tubos del Intercambiador E-105

=Ems saa
Rating Sizing Dat;
F  DOverall ¢ Shell & Tubs I Aeccept any input data

Sizing = & RS

Parameters Dimension Tube Froperti
QD [in] 1.000 Tube Fouling [F-hr-ft2/Btu] 0.000000
10 [in] 0.630 Thermal Cond. [Bushr-ft-F] 26.00
Tube Thickness [in] 0.185 ‘wall Cp [Bhuslb-F] 0113
Tube Length [ft] 16.000 “wtall Density [Ib/7t3) 487.0

Desigh Halingl Worksheet I Performance I Dynanics I HTFS -TAsC |

peate | I T —— Updeie | T tmnered

Fuente: Autor

En la siguiente tabla se describen las caracteristicas mas importantes del

intercambiador E-105

Tabla 16. Especificaciones del Intercambiador de Calor E-105

CASCO Diametro Interno del Casco (in) 24
Espesor del Casco (in) 1.969
Numero de Pasos 1
Caida de Presion (psi) 2
Distancia Entre Bafles (in) 25

TUBOS Numero de Tubos 140
Longitud de Tubo (ft) 15
Numero de Pasos 2
Diametro Interno (in) 0.63
Diametro Externo (in) 1
Tipo de Arreglo Tresbolillo
Caida de Presion (psi) 4

GENERAL TEMA Tipo AEL
Area de Transferencia (ft2) 549.8
Coeficiente Global de Trasferencia U (Btu/hr*ft2*°F) 157.8
Coeficiente Global de Trasferencia UA (Btu/hr*°F) 86770
LMTD (°F) 33.88
Duty (Btu/hr) 2940000

Fuente: Autor
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En la siguiente grafica se presenta el perfil de temperaturas del intercambiador de

calor

Figura 57. Perfil de Temperaturas del E-105

95.26 °F

10 °F
Propano -2 °F
L
Fuente: Autor
4.1.3 Intercambiador de calor liquido — gas del aceite pobre. Este

intercambiador hace parte del sistema de refrigeracion mecanica y se encarga de
enfriar la corriente de Aceite Pobre que ingresa por el Tope de la Torre C1,

utilizando como medio enfriante propano.

Para la simulacion en HYSYS se configura de la siguiente manera:
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Nombre: E-106

Entrada por los tubos: 6

Salida por los tubos: 8

Entrada por la coraza: Aceite Pobre

Salida por la coraza: Aceite -2

Caida de presién por los tubos: 5.26 psi

Caida de presion por la coraza: 2.2 psi

Con estas especificaciones el Intercambiador de queda resuelto

Figura 58. Simulacién del Intercambiador de Calor E-106

e

Design

Connections
Parameters
Specs

User Variables

Notes

Exchanger Design [End Point] g

"H eat Exchanger Model—————

a
a

Heat Leak/Lo:
’7 ¢ None

" Extremes
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Tukbe Side
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Delta P |2-2DD psi

|5. 260 pai

L I'I 42Be+004 BtudF-hr
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i o Rour oe TR IS SO

—Sizing Data
" Owerall & Shef ¢ Tube [” Accept any input data

Rating

Sizing
Parameters ~Shell and Tube Bundle Data

Shell Diameter [in] 18.00
Mumber of Tubes per Shell 116
Tube Pitch [in] 1.969
Tube Layout Angle Square Rotated (45 degrees)

Shell Fauling [F-hr-ft2/Btu] 0.000000

~Shell Baffle

Shell Baffle Type Single
Shell B affle Orientation Wertical
B affle Cut [Férea) [%] 20.00
B affle Spacing [in] 20.00

] Design Flalingl whorksheet I Perfarmance I Dynamics I HTFS - TASC ]

Dokt | T S———. updee | T gnored

Fuente: Autor

Figura 59. Especificaciones de Casco y Tubos del Intercambiador E-106

e — _— 1 ]

—Sizing D ata

Raling .
— O Oveal " Shel @& I Accept any input data

Sizing = -

Parameters ~Dimension: Tube Propertie
0D [in] 1.000 Tube Fouling [F-hr-ft2/Bitu] 0.000000
1D [in] 0.E30 Thermal Cond. [Btushr-ft-F] 26.00
Tube Thickness [in] 0,185 Wall Cp [Btu/lb-F] < empty:
Tube Length [ft] 15.000 Wwiall Dengity [Ib/ft3] < empty:

] Design Halingl ‘winrksheet I Performanice I Dynarnics I HTFS - TASC |

pekte_| I g | T lgnered

Fuente: Autor
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En la siguiente tabla se describen las caracteristicas mas importantes del
intercambiador E-106.

Tabla 17. Especificaciones del Intercambiador de Calor E-106

CASCO Didmetro Interno del Casco (in) 18
Espesor del Casco (in) 1.969
Numero de Pasos 1
Caida de Presion (psi) 2.2
Distancia Entre Bafles (in) 20

TUBOS Numero de Tubos 116
Longitud de Tubo (ft) 15
Numero de Pasos 2
Diametro Interno (in) 0.63
Diametro Externo (in) 1
Tipo de Arreglo Tresbolillo
Caida de Presion (psi) 5.26

GENERAL TEMA Tipo AEL
Area de Transferencia (ft2) 4555

Coeficiente Global de Trasferencia U 31.31
(Btu/hr*ft2*°F)
Coeficiente Global de Trasferencia UA 14260

(Btu/hr*°F)
LMTD (°F) 71.48
Duty (Btu/hr) 1020000

Fuente: Autor

En la siguiente grafica se presenta el perfil de temperaturas del intercambiador de

calor.
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Figura 60. Perfil de Temperaturas del E-106

115 °F

Aceite Pobre

50 °F
3.28 °F

Pmpﬂnﬂ '3.?5 GF

Fuente: Autor

4.1.4 Vélvula Joule — Thompson, La valvula Joule — Thompson es la encargada
de realizar la expansion isoentalpica a la cual es sometido el Propano en el ciclo

de refrigeracion.

Para la simulacién en HYSYS se configura de la siguiente manera:
Equipo: Valvula

Nombre: VLV-100

Corriente de Entrada: 4

Corriente de Salida: 3

La figura siguiente nos presenta la simulacion del componente
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Figura 61. Simulacion de la Valvula Joule — Thompson VLV-100

hﬂ'ﬂﬂ_

d |
]
]

Raling ~Sizing Condition:
.. . Inlet Pressure [paia) 2405
Sizing (dynamics| | |1l laweight 4410
Y alve Opening [%] 50,00
Delta P [pai] 1997 | f* Curent
Flow Rate [Ib/hr] 4.352e+004 | ¢~ |z Input
—Walve Type and Sizing Method
"o [Lisr Method: & Cv  Cg  k
" Guick Opening C1 250
ki {19000
" Equal P t
FHeITEEErage Cv [USGPM] 8,608
Size Walve | Ca 21519

N Design Hatingl " orksheet ] Dynamics |

Fuente: Autor

La valvula Joule — Thompson genera una caida de presion al Propano 199.684
psi, lo cual reduce su temperatura a 3.282 °F, esta corriente es la que ingresa a
los intercambiadores para realizar el enfriamiento de la corriente de Gas Rico y
Aceite Pobre.

4.1.5 Compresor de propano. Para la simulacién en HYSYS se configura de la

siguiente manera:

Equipo: Compresor Reciprocante
Nombre: K-100

Corriente de Entrada: 1
Corriente de Salida: 2

La figura siguiente nos presenta la simulacién del componente.
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Figura 62. Simulacion del Compresor Reciprocante K-100

S i — Zo%
Design Efficiency
. Adiabatic Eflicienc 85.000
Connections Paolytropic Efficiency 87.039
Parameters
Links
Settings
User Waniables
Naotes
Duty
IBSB.S?? hp
Operating od
’7 " Cenhifugal {* Recipracating
-—
Design | Rating I ‘workshest I Performance I Dynamics |
Docic | I [ oo

Fuente: Autor

La potencia requerida para comprimir la corriente de gas Propano que se utiliza en
el sistema de refrigeracion mecanica es de 893.56 hp, el propano es comprimido
de 35.59 psia a 245.5 psia.

4.1.6 Condensador. Se instala un Cooler que hace las veces de condensador con

las siguientes conexiones:

Equipo: Cooler
Nombre: E-104
Corriente de entrada: 2
Corriente de salida: 4

Caida de presion: 5 psi

La siguiente figura nos presenta la simulacién del componente.

160



Figura 63. Simulacion del Condensador E-104

e G
Design
Connections
Parameters Delta P Dty
User Yariables 000 psi |-s. 551 99e-+005 Btu/hr

Maotes ‘—®7

-—
Design | Rating I ‘wiorksheet I Performance I Dipnamics |

Dot | | [ (oo

Fuente: Autor

El calor retirado al propano en el condensador es 6551990 Btu/hr.

A continuacion se presenta las principales caracteristicas del ciclo de refrigeracion.

Tabla 18. Especificaciones del Sistema de Refrigeracion Mecéanico

CHILLER Temperatura de Salida del Gas Rico 10 °F
(EVAPORADOR) Temperatura de Salida del Aceite Pobre 50 °F
VALVULA JOULE - Caida de Presién 199.7 psi
THOMSON Fraccion de Vapor Formada 0.484
COMPRESOR Delta P 209.91 psia
Potencia 893.6 hp
CONDENSADOR Calor Retirado 6551990 Btu/hr

Fuente: Autor

La figura siguiente presenta la configuracion final del Sistema de Refrigeracion

Mecanico con Propano.
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Figura 64. Configuracién Final del Sistema de Refrigeracion Mecanico con Propano

ALMENTD
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TEE-101

Fuente: Autor

4.2 DISENO DEL SISTEMA DE DESHIDRATACION

De acuerdo a las condiciones de las corrientes de entrada a la Planta de Proceso,
se requiere deshidratar con TEG una corriente de gas humedo de 18.37 MMPCSD
a una temperatura de 113 °F y a una presion de 512 psia. Con este proceso de
deshidratacion se tiene como objetivo que la corriente contenga solamente 6 lbs
H,O/MMPCS.

Actualmente las corrientes provenientes del campo contienen en promedio las
siguientes cantidades de agua:

e La Cira Infanta: 40 Ibos/MMPCS

e Lisama : 45 Ibs/IMMPCS

e Opobn : 76 lbs/IMMPCS

Mediante Hysys obtenemos las Condiciones, Propiedades y Composicion de la
corriente de Gas al Sistema de Deshidratacion (Figura 14)
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Figura 65. Condiciones, Propiedades y Composicién de la Corriente de Ingreso al

Sistema de Deshidratacion

B r.
B DESTITDRAT BN, A DESH DR BT} ZE®
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EIlN| 3 K 4
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Motes jﬁ i
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—_—
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13—
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Fuente: Autor

De la composicién de la corriente se determina que existen 35.13 lbs H,O/hrs,
teniendo el flujo de la corriente se determina la cantidad de agua por MMSCF,
obteniendo 46 Ibs H,O/MMSCF.

Para el disefio del Sistema de Deshidratacion se utilizara la metodologia descrita
en la seccion 20 de la GPSA — 2004.
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e Calculo de la cantidad de Agua a Remover en la Torre.

W= W) %G

W 24

Donde:

W, = Agua a remover (lbs H,O/hrs)

W,= Agua en el gas de entrada (lbs H,O/MMSCF)
W,= Agua en el gas de salida (Ibs H,O/MMSCF)
G = Tasa de flujo de gas (MMSCFD)

W= (46 — 6) * 18.37
T 24

W, = 30.62 lbsH20 /hr

e Concentracion de TEG

Para determinar la concentracion de TEG, se requiere obtener la temperatura de

rocio, para esto se utiliza la figura 66.
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Figura 66. Temperatura de Rocio de la Corriente de Gas
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Fuente: GPSA 2004, seccion 20.
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Con el dato leido y con la temperatura de operacion de 113°F, en la figura 67 se
determina la concentracion de TEG a utilizar.

Figura 67. Concentracion de TEG
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Compliments of Fluor Enterprises Inc. with all rights resemnved.

Fuente: GPSA 2004, seccion 20.
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En la figura 67 se observa que la concentracion de TEG que se debe utilizar debe
ser del 99.25 %.

e FEficiencia Tebrica de la torre

Win = Woue 46 — 6
Efy = = = 0.87

e Calculo de los Platos Tedricos
Se determina por las siguientes graficas los platos tedricos que mas se aproximen
a la eficiencia calculada anteriormente y la tasa de de circulacién de glicol/agua

que se tomaré sera de 3 gal TEG/Ib de agua a remover.

Figura 68. Eficiencia de la Torre paraN =1.5
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Fuente: GPSA 2004, seccion 20.
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Figura 69. Eficienciade la Torre paraN=1
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Fuente: GPSA 2004, seccion 20.
Figura 70. Eficiencia de la Torre para N = 2
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TEG Circulation Rate, gal TEG/Ibm H,O

Fuente: GPSA 2004, seccion 20.
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Seleccionando de la gréfica para N = 1.5 (platos tedéricos) y con una eficiencia del
0.898.

Teniendo en cuenta que la eficiencia de platos con capsula de burbujeo es del
25%.

# Platos Reales= 1.5/0.25
#Platos Reales (N,)= 6

A continuacién se procede a determinar la tasa de circulacién del TEG.

e Tasa de Circulacion del TEG

W, * (TEG)

T TEG =
asa 60 min

30.62 (lbiljrz 0) *3 (lngilo)

T TEG =
asa 60 min

= 1.52 gpmTEG

e Alturade la Torre

Hiprre = (Nr —1) % 2ft + 10ft

Hypre = (6 — 1) * 2ft + 10ft = 20ft

e Velocidad Permisible del Gas:

v=K PTEG — Pgas

Pgas
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De la siguiente tabla se determina el valor de K.

Tabla 19. Constantes Ky C para Empaques de Torres

Recommended Sizing Parameters for TEG Contactors

K factor, C factor,
ft/sec ft/hr
Bubble Cap Trays
20 inch spacing 0.14 504
24 inch spacing 0.16 576
30 inch spacing 0.17 612
Packing
Structured 0.3 to 0.4% 1080-1440*
Random
1 inch Pall rings 0.13 to 0.18 468-648
2 inch Pall rings 0.19 to 0.26 684-936
* Depending on packing density and vendor

Fuente: GPSA 2004, seccion 20.

69.26 — 2.023

v=0.16 5023 = 0.922 ft/seg

e Diametro de la Torre

59.4 % Qgas ¥ Z * C
Pxv

59.4 x 18.37 x 0.8909 * 576

D= =15 10922 = 34.44 in = 2.87 ft
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4.2.1 Simulacion sistema de deshidratacion. Los datos bésicos para la
simulacion de los diferentes equipos se toman de los calculos realizados en la

seccion anterior.

o Torre de Contacto GAS — TEG. Las corrientes provenientes del sistema de
compresion ingresan a la torre de contacto Gas — TEG, la cual para la simulacion
se especifica de acuerdo a los calculos de la seccion anterior. En la figura

siguiente se especifica la configuracion de la torre de contacto.

Figura 71. Configuracion de la Torre de Contacto Gas — TEG

Fuente: Autor

e Flasheo de la Corriente de TEG Rico. La corriente de RICH TEG es
flasheada a través de la valvula VLV-100, la reduccién de presién es de
aproximadamente 473 psi. La figura siguiente presenta la valvula totalmente

especificada.
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Figura 72. Valvula VLV-100 Totalmente Especificada

VLY-100

Design Name  [WLv-100

Connections
Pararmeters

User ¥ ariables

iizs Inlet Olutlet

|Rich TEG - |LP TEG -

Fluid Package

Basiz-1 -

—
Design | R ating J “Warkshest J Dipnamics J

| N | oo

Fuente: Autor

e Intercambiador de Calor L/R HEX. Este intercambiador se encarga de
calentar la corriente de Rich TEG que ingresara al regenerador, el intercambio
de temperatura se realiza con la corriente que sale de este mismo equipo. La
corriente de Rich TEG ingresa al intercambiador a una temperatura de 118 °F y

sale a 250 °F. A continuacion se presenta la simulacion del componente.

Figura 73. Simulacidon del Intercambiador de Calor L/R HEX

Design Heat Exchanger Modsl Heat Leak/Loss
Connections Jesian [ ] f+ Mone " Egtremes " Proportional
P.

- . o
Specs
T Tube Side Shell Side
ser Yariables .
Delta P |2.000 psi
Motes Delta P =
5.000 psi L4 |285.6 Bu/F-hr
b h—l— L | J_'_L

Exchanger Geometry
v Calculate Ft Factor

| Tube Passes per Shell | Shell Passes | Shells In Senes First Pass Shell TEMA Type
2 1 1 Counter E

-—
Design | Rating J “wiork sheet J Performance J Dynamics J HTFS - TASC J EDR - ShelkTube J

e I~ lgnored

Delete

Fuente: Autor
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e Unidad Regeneradora de Glicol — TEG. La Unidad regeneradora de TEG se
debe simular como una columna de destilacion. Esta unidad consiste en un
condensador, un rehervidor y una etapa ideal. Las siguientes figuras presentan

la configuracion del componente para la simulacién

Figura 74. Configuracion para la simulacion del Regenerador de TEG

Boilup

Fuente: Autor

Figura 75. Simulacién de la Unidad Regeneradora de Glicol

1\ Column: Teg Regenerator / COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson

Design Calumn Mame | Teg Regenerator Sub-Flowsheet Tag |COLZ Condenser
" Partiasl & Full Reflus

" Total
Connections

Condenser Energu Stream
Manitor T B Eer =

Cond =

Specs 1} 0.2301 psi Owhd % apour Outlst

Specs Summary

Subcanling ;
Hotes Inlet Streams 2 P cond Optional Side Draws
———— Num of | |14.95 psia
| Sheam | InletStage | Stages ,7 [ — S?treamy Type | Draw Stage
TReger Feed | 1_Mar . ’J ream
< Shieam 32 P reb
20.29 pai
- e Rieboiler Energy Stream
n T —
Stage Mumbering
i+ DeliaP Bottoms Liguid Dutlet

@ TopDown ¢ BattomUp
Edit Traps...

. Designl Parameters J Side Ops J Rating | ‘workshest J Perfarmance J Flowsheet J Reactions J Dynamics J

Delete ‘ Calumn Enviranmer. | FRun | Feset ‘ [ Converged | v Update Outlets [~ anored

[.0000 psi [RegenBums  v]

Fuente: Autor
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Las condiciones, propiedades y composicion de la corriente de TEG regenerada
(Regen Bttms), se presenta a continuacion.

Figura 76. Condiciones, Propiedades y Composiciéon de la Corriente de TEG
Regenerada

Regen Bttms

Regen Bttms EJ @ng

Worksheet Stream Hame I} Fiegen Bitms Worksheet Stream Nama. Fiegen Blims 1=
Condit apour ¢ Phase Fraction 0.0000 Conditions Malecular Weight 1459
YEiloE Terpaeealf 1999 Molar Density [lbmole/ft3] 03
Propetties Fros o] 20,29 [P Mass Density [Ib/ft3)] e |
Composiion Walar Flas [Ibmole/hi] E ey Compasiion Act, Yolume Flow [barrel/day] BA.04
£ Valus Mass Flow [bhi] 47 K Value Mass Enthalpy [Bhu/lb] 2032
Usar Vatiables |5 |deal Liq Vol Flow [banel/day] 5183 UserVariables  |Mass Entropy [Btu/lbF] 06013
Notes Molar Erthalpy [Btulbricle] 5 566005 Motes Heal Capacily [Btu/lbmole-F] 1185
Cost Parameters | [polar Entropy [Btu/bmale-F] 0703 Cost Parameters | |Mass Heat Capacity [Btu/lb-F] 0.8123
Heat Flow [Btu/hr] 4,797 e+005 Lowser Heating ' alue [Btu/lbmale] 1.352e+005
Liq Vol Flow @Std Cand [banel/day] 51.98 s L e R Y] EECTA
Fluid Package P PhiaselFraclmn [Vol. Basis] 1.138=-005 -
Uity Type 4 '
Froperty Conelation Controks
4 » N B3
= Ear v+t X s
Preference Option: IEEHEEN
" worksheet | Attachments Dyriamics Worksheet MJMJ
e I ———
fr ] Define from Dther Stream ‘ @ & Delete | Define fram Other Stieam.. | L =

Regen Bttms

Worksheet Maole Fractions -
CE+* 0.000000 |~
Fondiions Dxygen 0000000
Froperties Mitrogen 0.000000
Compasition Hydiogen 0.000000
coz2 0.000000
k Valus Hz0 0032128
User Yaniables TEGlycol neErard |
Notes H25 0.000000
Cost Parameters || n-Hewane 0.000000 | >
4 > |>

Total [1.00000

| Edit Properties... | Basis. |

Extend Stream Funchionality |

thlksheel Attachments | Diynamics
.

Delete | Define: from Other Stream ‘ L] 3

Fuente: Autor

e Mezclador Mixer MIX — 101. El TEG se pierde a lo largo del proceso en
pequefias cantidades, por lo cual se requiere de una corriente de restitucion

(makeup) para asegurar el sostenimiento del balance de materia. La cantidad
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de TEG que se debe restituir para este caso es de 1.846 Ibs/hr. A continuacién

se presenta la configuracion del mezclador.

Figura 77. Configuracion para la simulacion del Mezclador MIX — 101
MIX-101 M =1E3
Design Mame  [Mlx-101

Connections

—_—
Parameters

User Variables >

Hotes :
P
Inlets Outlet
Makeup TEG TEG to Pump v
Lean from L/R )
<4 Shream > Fluid Package
Basiz-1 -

= Design | Rating J Worksheet J Dynamics J

[ lgnored

Fuente: Autor

e Configuracién de la Bomba. Es necesario instalar una bomba para elevar la
presion del TEG previo a su ingreso a la torre de contacto. Esta toma el TEG de
15.29 psia y lo descarga a 522.2 psia. A continuacion se presenta la

configuracion de la bomba para la simulacion.

Figura 78. Configuracion de la Bomba P-100 para la simulacion

Design
DR Delta P Adiabatic Efficiency
Parameters ’W
Curves
Links
UserVariables :)
Motes
Duty —’u
1.04235 hp

—
Design | Rating J ‘Workshest J Performance J Dynamics J

pecte | I  On | et

Fuente: Autor
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e Intercambiador de Calor TEG — Gas Seco. Se debe adicionar un segundo
intercambiador de calor para enfriar el TEG que retorna a la torre de contacto.
La corriente de TEG ingresa al intercambiador a una temperatura de 391 °F y

sale a 122 °F. A continuacién se presenta la simulacién del componente.

Figura 79. Simulacion del Intercambiador de Calor E-100

Design Heat Exchanger Model Heat Legk Lass
Dl Exchanger Design [End Point] i  Mane (" Etremes (" Proportiondl
Parameters
Specs

Tube Side Shell Side

User Yariables -
Detap (3.0 psi
Notes Deka P &
1015 psi Ua (2102 BhuF-he

J_I_L

;)

Exchanger Geometry
v Calculate Ft Factor

Tube Pagses per Shell | Shell Passes | ShellsInSenies | First Pags | Shell TEMA Tupe
I Z 1 11 Counter E

. Design | Rating J Wiorkshest J Performance J Dynamics J HTFS - TASC J EDR - ShellsTube J

L [ [gnoved

Delete

Fuente: Autor

4.2.2. Especificaciones Generales del Sistema de Deshidrataciéon. A
continuacion se presenta las principales caracteristicas de la Unidad de

Deshidratacion con TEG:
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Tabla 20. Especificaciones de la Unidad de Deshidratacidon

Flujo de TEG 5.866 Ibmol/hr
GENERAL — hb———
Reposicion de TEG 1.846 Ibs/hr

INTERCAMBIADOR Temperatura de Entrada de TEG 118 °F
DE CALORL/RHEX  Temperatura de Salida del TEG 250 °F
INTERCAMBIADOR Temperatura de Entrada de TEG 391 °F
DE CALORE - 100 Temperatura de Salida de TEG 122 °F

Caida de Presién 473 psi
VALVULA FLASHEO —

Fraccion de Vapor Formada 0.0184

Delta P 506.9 psi
BOMBA :

Potencia 1.05 hp

Numero de Platos 2
TORRE bE Altura de la Torre 20 ft
CONTACTO _u

Didametro de la Torre 2.87 ft

Fuente: Autor

La figura siguiente presenta la configuracion final de la Unidad de Deshidratacion
con TEG, para una corriente de 18.37 MMPCSD de gas.

Figura 80. Configuracion Final de la Unidad de Deshidratacién con TEG

=
Rich AU
TEG ViV-100  TEG

Fuente: Autor
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En la figura se observa la cantidad de agua en la corriente de Gas, la cual posee
4.5056 Ib/hr y que corresponde a 5.89 MMSCF cumpliendo con las exigencias

iniciales del disefio.
4.3 Analisis econdmico de mejoras Planta de Proceso El Centro.
4.3.1 Costos de compresion.

Tomando como regla de la mano derecha una relacion entre costo-caballo de
fuerza de 2000 US$/hp, del cual el 50% de dicho valor corresponde al valor del
equipo y el otro 50% al costo de la instalacion, ademas, considerando los calculos
obtenidos del software HYSYS, donde el requerimiento de compresion para la
optimizacién de la Planta Compresora ELC es de 893.6 hp (aprox. 900hp), se

tiene:
Costo (106 US $) = 2000 (900hp) = 1.8 MM US$

Con un equipo actuando como principal y otro como relevo, se tiene que el costo

de los equipos instalados en sitio es de 3.6 MM US $.
De acuerdo al libro Fundamentos de Procesamiento del Gas Natural

(Fundamentals of Natural Gas Processing) de los autores Arthur J. Kidnay y

William R. Parrish, pagina 323, se pueden hacer las siguientes consideraciones:
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Tabla 21. Distribucion aproximada de costos por Componentes de Facilidades de
Procesamiento de Gas

% del Costo Total
Deshidratacion,
Tratamiento de Aminas,

Recuperacioén
Aporte en Costos del componente

de NGL :
Endulzamiento
Bombas, compresores, etc. 20% 20%
Motores y maquinaria eléctrica 5% 10%
Motores de combustion interna 15% 0%
Instrumentos 5% 5%
Intercambiadores de calor 10% 15%
Equipo miscelaneo (promedio) 5% 5%
Materiales 15% 20%
Mano de obra 25% 25%

Fuente: Tannehill (2005)

Es importante tener en cuenta que la tabla 21 fue elaborada considerando las
siguientes suposiciones:

Tabla 22. Premisas y suposiciones para los datos de Costo de Capital

Costo incluye Costo excluye
Entrega del equipo en el golfo de México Obras civiles de construccién de bases
Costos asociados directamente con el Costos no asociados directamente con el
proceso proceso
Arranque y operacion durante dos meses Entrenamiento y re-entrenamiento en sitio
Suministro inicial y minimo de repuestos Costos de alojamiento y oficina

Interés sobre inversion durante la
construccion
Imprevistos del 10% Costos de construccion y de anclajes
Aplica Unicamente para facilidades
nuevas

Impuesto de ventas

Fuente: Tannehill (2000)
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Para los equipos y labores asociados al sistema de compresion obtenido a partir
de los célculos de HYSYS tomando como base un Unico compresor para los

sistemas asociados se obtienen los siguientes valores:

Tabla 23. Costo estimado de equipos para recuperacién de productos

Precio en
Equipo requerido Recuperacién de NGL Unidades

US déblares
Bombas, compresores, etc. 20% 2 3,600,000
Motores y maquinaria eléctrica 5% Global 900,000
Motores de combustion interna  Incluido en el Vir. del compresor -
Instrumentos 5% Global 450,000
Intercambiadores de calor 10% Global 450,000
Equipo miscelaneo (promedio) 5% Global 450,000
Materiales 15% Global 1,350,000
Mano de obra 25% Global 2,250,000

Subtotal 9,450,000

Fuente: Fundamentos de Procesamiento del Gas, KIDNAY Arthur J., Parrish William

4.3.2 Costos de deshidratacion. Para plantas de procesamiento de gas natural
puede considerarse para el analisis de costos referentes a la deshidratacion de
gas natural con Trietilen Glicol la grafica 1, tomada del libro de Fundamentos de
Procesamiento del Gas, de KIDNAY Arthur J., Parrish William donde se tiene:
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Figura 81. Costo capital de Deshidratacion TEG en 1999

10.0

Capital cost, MM$
=
\

0.1

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100
Plant capacity, MMscfd

Fuente: Fundamentos de Procesamiento del Gas, KIDNAY Arthur J., Parrish William

Para el flujo de 20 MMSCFD de la Planta de Proceso El Centro, se obtiene una lectura
aproximada de 275 K US$ de costo capital para la instalacion de una nueva planta de
glicol; a délares de hoy esto arroja un valor 354 K US$.
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Tabla 24. Tiempo estimado de recuperacion de lainversiéon

Fuente: Autor

A

Ingresos ‘

0 O D OD DA PRO
$ 2,000 $ 2,000 $ 2,000 $ 2,000 $ 2,000 $ 2,000 $ 2,000
4.5 4.5 4.5 4.5 4.5 4.5 4.5
1.3 1.3 1.3 1.3 1.3 1.3 1.3
0%
0
0 D (DO 0 DO
-$ 3,600,000 $0 $0 $0 $0 $0 $0
-$ 900,000 $0 $0 $0 $0 $0 $0
-$ 450,000 $0 $0 $0 $0 $0 $0
-$ 450,000 $0 $0 $0 $0 $0 $0
-$ 450,000 $0 $0 $0 $0 $0 $0
-$ 354,000 $0 $0 $0 $0 $0 $0
$0|-$ 1,350,000 $0 $0 $0 $0 $0
$0]-$2,250,000 $0 $0 $0 $0 $0
$0 $0| -$220,200 -$ 352,320 | -$ 528,480 | -$ 660,600 | -$ 132,120
$0 $0 $0 $0 $0 $0|-$1,761,600
$ $
$0 $0| $4,667,485| $4,667,485| 4,667,485| 4,667,485| $ 4,243,168
$ $
-$ 6,204,000 | -$ 3,600,000 | $4,447,285| $4,315,165| 4,139,005| 4,006,885 | $ 2,349,448
$ 3,292,84
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A continuacioén se grafica el Flujo de Caja de las inversiones a realizar.

Figura 82. Flujo de Caja del Proyecto

Flujo de Caja del Proyecto

$ 6.000.000

$4.000.000
s 0 T T T T T

-$ 2.000.000
-$ 4.000.000
-$ 6.000.000
-$ 8.000.000

Fuente: Autor

Para el célculo del Flujo de Caja se realizaron las siguientes suposiciones:

Produccion constante a los largo del ejercicio (no hay declinacion ni incremento

de la produccion).

¢ No varian los precios del gas ni de los productos blancos.

e Para los mantenimientos se considera para cada afo porcentajes de 5%, 8%,
12% y 15 % del valor de los equipos.

e Para los mantenimientos mayores (overhaul) de cada cinco afios se considera
un valor del 40% de los equipos y un mantenimiento adicional del 3%

e Para los mantenimientos anuales se consideré una pérdida de produccién de
un mes

e Para los mantenimientos mayores (overhaul) (cada 5 afios) se estimé una

pérdida de produccién de dos meses.
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El ejercicio de Flujo de Caja para el caso IV arroja un Valor Presente Neto mayor o
igual a cero, lo cual indica que el proyecto es conveniente porque genera un
beneficio adicional al que generan las oportunidades convencionales de la
empresa®. Adicionalmente se calcul6 la TIR obteniendo un valor del 23%, cifra
que corresponde a la rentabilidad de los fondos que se encuentran invertidos en
el proyecto y mayor a la propuesta como proyecto la cual estq estimada en el
12%. Finalmente, se observa que el Flujo de Caja seria positivo a partir del

segundo afio de hecha la inversion.

** SERRANO Rodriguez Javier, Matematicas financieras y Evaluacién de Proyectos (Septiembre
2005), P. 60
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4  CONCLUSIONES

De los casos de estudio desarrollados buscando las alternativas de mejora en
la eficiencia de recuperacion de productos pesados en el tratamiento del Gas
en la Planta de Proceso de El Centro, se establecié que la opcién para una
mayor recuperacion de productos blancos corresponde a la de enfriar las
corrientes de Gas Rico y Aceite Pobre que alimentan la Torre Absorbedora C1.
Con la implementacion de esta alternativa se obtendrian ganancias anuales
adicionales de $10.183.603.283 (pesos).

Las temperaturas Optimas de enfriamiento del Gas Rico y Aceite Pobre se
fijaron simulando un intervalo de temperaturas de estas corrientes de
alimentacion y determinando en qué temperatura se obtiene la menor cantidad
de las fracciones de los productos mas pesados por la corriente de tope de la
Absorbedora C1. Bajo este criterio se fijo la temperatura del Gas Rico en 10 °F
y del Aceite Pobre en 50°F.

Para garantizar el enfriamiento de las corrientes de alimentacion a la Torre
Absorbedora C1, fue necesario disefiar un sistema de refrigeracibn mecanico,
que utiliza como medio enfriante propano. Este sistema permite mantener las

temperaturas 6ptimas para el enfriamiento.

Las corrientes de Gas que ingresan a la Planta de Proceso presentan una
cantidad significativa de agua, para mitigar esta condicion se disefio una
Unidad de Deshidratacion con TEG. Con la planta modelada se obtuvo un
producto con contenido de agua bajo condiciones RUT (agua < 6lbs/MMSCF).
Adicionalmente, con el retiro del agua se espera que las variables del proceso sean
mas estables asi como un mejor comportamiento en la integridad de los equipos que

componen la Planta de Proceso.
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Respecto al andlisis financiero efectuado, se concluye la viabilidad de ejecutar
el proyecto de optimizaciéon de la Planta de Proceso al obtener un Valor
Presente Neto positivo para el ejercicio de Flujo de Caja. La Tasa Interna de
Retorno para el analisis realizado fue del 23%, valor mayor a la tasa propuesta
para el proyecto, la cual fue estipulada en un 12%.

La cantidad de aceite pobre que circula en el proceso corresponde a la
cantidad exigida en el disefio de la planta y coincide con la cantidad tedrica del
utilizado en la simulacion. Ejecutando las mejoras propuestas se espera una
disminucién en la cantidad de aceite de restituciébn ya que las pérdidas por

arrastre disminuirdn en el momento en que el proceso sea mas estable.

Al simular en Hysys las corrientes del proceso y los equipos usados, se
obtienen resultados aproximados a las condiciones reales, siempre y cuando
las estimaciones que se realicen sean lo mas ajustadas posibles a la realidad.
Para el presente trabajo los resultados obtenidos se consideran acertados
comparados con los valores actuales de operacion de la planta de proceso; en
el presente caso se considera un porcentaje de error menor al 8% entre las
condiciones actuales simuladas y las condiciones actuales de operacion. Los

errores son inducidos por la inestabilidad de los procesos reales.

Para la ejecucion del presente trabajo de monografia fue indispensable la
aplicacién de los conocimientos adquiridos en los cursos de Propiedades
fisico-quimicas y termodinamicas del gas natural, Operaciones basicas de
proceso, Transferencia de calor, Destilacion y absorcion, Disefio y Operacion
de unidades de tratamiento y Procesamiento de gas
(separacion, deshidratacién), Disefio asistido por Computador, Compresién de Gas,
Mantenimiento y Operacion de compresores y Administracién del Gas, por esto,

los conocimientos adquiridos durante el curso de la especializacion fueron fortalecidos

en el desarrollo de la presente monografia.
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