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RESUMEN

Titulo: Mejoramiento de la Configuracion de las Facilidades de Superficie de los Sistemas
de Compresion e inyeccion de Gas Lift aplicado a un campo colombiano. *

Autor: Jaime Galvis Gomez **
Palabras Claves: gas lift, HYSYS, confiabilidad, recuperacion, condensados.

El siguiente Trabajo de investigacion trata sobre la importancia del proceso de recuperacion
de condensados en la industria del transporte y tratamiento de gas, especificamente en la
etapa de compresion y enfriamiento.

Se describe el proceso de recuperacion de petroleo por levantamiento artificial por gas (gas
lift), que implica la inyeccion de gas para reducir la densidad de la mezcla bifésica y las
pérdidas de presion en la tuberia de produccion.

El objetivo principal es reducir las trazas de butanos y pentanos en la corriente gaseosa para
mejorar la produccion de los fluidos en las facilidades de superficie de sistemas de
compresion e inyeccion de gas lift en un campo colombiano.

Se propone una metodologia de trabajo que incluye la simulacion numérica en la
herramienta HYSYS para analizar diversas alternativas de trabajo. Se describen las
condiciones actuales de operacion del campo seleccionado y se desarrollan modelos de
simulacion de las alternativas seleccionadas. Luego se comparan los resultados técnicos y
se realizan estudios econémicos para seleccionar la mejor opcion.

En la segunda etapa del andlisis se incluyen modificaciones al sistema de ponderacion de
datos y la consideracion de la recuperacion de metano y etano, evitando su presencia en la
corriente de liquido. Se evalta la confiabilidad del sistema, asegurando el cumplimiento del
objetivo de trabajo, condiciones técnicas adecuadas y mitigacion del riesgo.

Los resultados muestran que se logra mas del 80% de metano en la corriente de gas,
cantidades minimas de etano y metano en los liquidos, condiciones operativas dentro del
rango adecuado y ausencia de formaciones de hidratos. Ademas, se estima que la tecnologia
permite recuperar la inversion en aproximadamente 100 dias, con un valor presente neto
(VPN) de 8 millones de dolares estadounidenses y una tasa interna de retorno (TIR)
superior al 100% en un periodo de evaluacion de 5 afios.

* Trabajo de Grado.
** Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria de Petroleos. Director: Luis Roberto
Oliveros Gomez



ABSTRACT

Title: Improvement of the Surface Facility Configuration of Gas Lift Compression and
Injection Systems Applied to a Colombian Field. *

Author: Jaime Galvis Gomez. **

Keywords: gas lift, HYSYS, reliability, recovery, condensates.

The following research paper discusses the importance of condensate recovery in the gas
transportation and processing industry, specifically in the compression and cooling stage. It
describes the process of oil recovery by gas lift, which involves gas injection to reduce the
density of the two-phase mixture and pressure losses in the production pipeline.

The main objective is to reduce traces of butanes and pentanes in the gas stream to improve
fluid production in the surface facilities of gas compression and injection systems in a
Colombian field. A work methodology is proposed, including numerical simulation using
the HYSYS tool to analyze various work alternatives. The current operating conditions of
the selected field are described, and simulation models of the selected alternatives are
developed. Technical results are then compared, and economic studies are conducted to
select the best option.

The second stage of the analysis includes modifications to the data weighting system and
consideration of methane and ethane recovery, avoiding their presence in the liquid stream.
The system's reliability is evaluated, ensuring compliance with the work objective,
appropriate technical conditions, and risk mitigation.

The results show that over 80% methane is achieved in the gas stream, minimal amounts of
ethane and methane in the liquids, operational conditions within the appropriate range, and
absence of hydrate formations. Additionally, it is estimated that the technology allows for a
return on investment in approximately 100 days, with a net present value (NPV) of 8
million US dollars and an internal rate of return (IRR) exceeding 100% over a 5-year
evaluation period.

* Engineering Thesis.
** Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria de Petroleos. Director: Luis Roberto
Oliveros Gomez



Introduccion

La recuperacion eficiente de condensados en la planta de compresion es de vital
importancia para maximizar la produccion de hidrocarburos liquidos, cumplir los requerimientos
de seguridad y operatividad y optimizar los recursos disponibles. Considerando que este gas posee
una composicion de butanos y pentanos atractiva para la recuperacion de condensados, cuyo valor
comercial es de alto interés para la industria minero — energética, debido a que no solo puede ser
un producto de comercializacion, sino también puede ser implementado como solvente para
transporte y refinamiento de crudos de menor calidad.

En este estudio, se ha llevado a cabo una investigacion exhaustiva para evaluar diferentes
alternativas de recuperacién de condensados, con el objetivo de identificar la opcion adecuada en
términos de resultados técnicos, confiabilidad y viabilidad econdmica. En el proceso de
investigacion, se han considerado dos alternativas principales: la primera es el sistema de
recuperacion de condensados utilizando un Turbo Expander, mientras que la segunda es una
alternativa considera una reconfiguracién del sistema actual de compresién, incluyendo un
intercambiador de calor y un sistema de compresion y enfriamiento. Sin embargo, después de un
analisis detallado y riguroso, se ha determinado que el Turbo Expander es la opcion de mejor
rendimiento debido a sus excelentes resultados técnicos, confiabilidad y viabilidad econdémica.

Durante la investigacion, se han examinado varios aspectos clave para evaluar las
alternativas. Se han considerado los resultados técnicos, tales como la capacidad de recuperacion
de condensados, la eficiencia en la separacion de fases y la calidad del producto final obtenido.

Ademas, se ha prestado especial atencion a la confiabilidad del sistema, evaluando la frecuencia y



gravedad de posibles fallas, asi como las medidas de mitigacion implementadas para minimizar
los riesgos.

En términos econdmicos, se han realizado analisis detallados de costos, incluyendo tanto
los costos de inversion inicial como los costos operativos y de mantenimiento a lo largo de la vida
atil de las alternativas. Se ha utilizado un enfoque de anélisis financiero para evaluar la rentabilidad
de cada opcidn, considerando indicadores clave como el Valor Presente Neto (VPN), la Tasa
Interna de Retorno (TIR) y el Periodo de Recuperacion (PR). Los resultados han revelado
claramente la alternativa del sistema de Turbo Expander es la opcion adecuada en seguridad,
economiay confiablidad, para la recuperacion de condensados en la planta de compresion. No solo
ha demostrado un rendimiento técnico sobresaliente en términos de eficiencia y calidad del
producto, sino que también ha mostrado una alta confiabilidad operativa y ha presentado una mejor

viabilidad econémica en comparacién con la alternativa convencional.



1. Objetivos

1.1. Objetivo General

Desarrollar estrategias para el mejoramiento de la produccion de los fluidos de las facilidades de
superficie de los sistemas de compresion e inyeccion de gas lift aplicado a un campo colombiano,
mediante cambios en su configuracion y confiabilidad.

1.2. Objetivos Especificos

v' Describir las condiciones actuales de operacion de los sistemas de compresion e inyeccion

de gas lift, a través de andlisis de datos y revision bibliografica.

v Desarrollar el modelo base de simulacion de los sistemas de compresién e inyeccién de gas

lift del campo de estudio, usando el simulador de procesos Aspen Hysys.

v' Evaluar, a través de simulacion de procesos, las variaciones en la configuracion y
confiabilidad de los sistemas, considerando como variable de estudio la produccion de los

fluidos.

v’ Elaborar una propuesta para el mejoramiento de los sistemas de superficie, las facilidades
y condiciones de operacion en el campo de estudio, evaluando los beneficios técnicos y

economicos que se tendrian al implementar los cambios.



2. Descripcion del levantamiento artificial por gas lift

El sistema de levantamiento por gas utiliza gas natural comprimido en la superficie para
inyectarlo por el anular del pozo en algun punto del fondo. En el levantamiento por gas de flujo
continuo, se inyecta una tasa constante de gas en la tuberia del pozo, aireando el liquido y
reduciendo asi las pérdidas de presion que se producen a lo largo del recorrido del flujo. Debido a
esta reduccion de la resistencia al flujo de la tuberia del pozo, la presion original del fondo del
pozo se vuelve suficiente para mover la mezcla de gas/liquido a la superficie y el pozo comienza
a fluir de nuevo (Claveria et al., 2001; Melo-Gonzélez. R et al., 2009). Por lo tanto, el
levantamiento de gas de flujo continuo puede considerarse como la continuacion de la produccién
de flujo. La tecnologia de levantamiento con gas ha sido ampliamente utilizada en los campos
petroleros que producen crudo con arena y gas. Para pozos desviados no presentan ningun
problema y la profundidad no es una limitacién. También es aplicable a operaciones offshore
donde representa una configuracion de un pozo levantado por gas con instalaciones de valvulas de

descarga y una valvula de operacion en la cadena de tuberia (Yudin et al., 2019; Zhao et al., 2021).

2.1.  Tipos de inyeccion

2.1.1. Inyeccion Continua

En este tipo de levantamiento artificial se inyecta una tasa diaria de gas en forma continua
lo méas profundo posible en la columna de fluido a través de una valvula en el subsuelo, con el
propdsito de disminuir la presion fluyente en el fondo del pozo y aumentar el diferencial de presion
a través del area de drenaje, para que la formacion productora aumente la tasa de produccion que

entrega al pozo (Jeong et al., 2021). La eficiencia de levantamiento a nivel de pozo se mide por el



consumo de gas requerido para producir cada barril normal de petréleo, la eficiencia aumenta en
la medida que se inyecta por el punto mas profundo posible la tasa de gas adecuada, de acuerdo
con el comportamiento de produccion del pozo (Claveria et al., 2001; Melo-Gonzélez. R et al.,
2009).

Los mecanismos de levantamiento involucrados en la inyeccidn continua de gas son:

e Reduccion de la densidad del fluido y del peso de la columna lo que aumenta el diferencial

de presion aplicado al &rea de drenaje del yacimiento.

e Expansion del gas inyectado la cual empuja a la fase liquida.

e Desplazamiento de tapones de liquido por grandes burbujas de gas.

2.1.2. Inyeccion Intermitente

El levantamiento artificial por gas intermitente consiste en inyectar de forma ciclica e
instantdneamente un alto volumen de gas comprimido en la tuberia de produccién con el propésito
de desplazar hasta la superficie, el bache de liquido que aporta el yacimiento por encima del punto
de inyeccion. Una vez levantado dicho tapdn cesa la inyeccién para permitir la reduccién de la
presion en el fondo del pozo y con ello el aporte de un nuevo bache de liquido para luego repetirse
el ciclo de inyeccion (Elldakli et al., 2018; Moffett & Seale, 2017). La eficiencia de levantamiento
con gas intermitente al igual que en el continuo se mide por el consumo de gas requerido para
producir cada barril normal de petroleo, la eficiencia aumenta en la medida que se elige una

frecuencia de ciclos que maximice la produccion diaria de petroleo y se utilice la cantidad de gas



por ciclo necesaria para un levantamiento eficiente del tapon de liquido. En el ciclo de inyeccién

de gas intermitente hay 3 etapas (Melo-Gonzélez. R et al., 2009):

Influjo: Inicialmente la valvula operadora esta cerrada, la valvula de retencion en el fondo
del pozo se encuentra abierta permitiendo al yacimiento aportar fluido hacia la tuberia de
produccion. El tiempo requerido para que se restaure en la tuberia de produccién el tamafio
de tapon adecuado depende fuertemente del indice de productividad del pozo, de la energia

de la formacion productora y del didmetro de la tuberia.

Levantamiento: Una vez restaurado el tapdon de liquido, la presion del gas en el anular debe
alcanzar a nivel de la valvula operadora, el valor de la presién de apertura (POD)
iniciandose el ciclo de inyeccion de gas en la tuberia de produccion para desplazar al tapon
de liquido en contra de la gravedad, parte del liquido se queda rezagado en las paredes de
la tuberia (“liquid fallback™) y cuando el tapon llega a la superficie, la alta velocidad de

este provoca un aumento brusco de la presion de fondo.

Estabilizacion: Al cerrar la valvula operadora por la disminucion de presion en el anular el
gas remanente en la tuberia se descomprime progresivamente permitiendo la entrada de los

fluidos del yacimiento hacia el pozo nuevamente.

Los mecanismos de levantamiento que act(ian en la inyeccion de gas intermitente son:

v Desplazamiento ascendente de tapones de liquido por la inyeccion de grandes

caudales instantaneos de gas por debajo del tapon de liquido.

v Expansion del gas inyectado la cual empuja al tapén de liquido.



2.2.  Equipos de superficie para la implementacion del sistema de levantamiento gas lift
2.2.1. Planta Compresora.

Este sistema realiza el proceso de compresion del gas de baja a alta presion. Puede ser
Centrifuga (turbina) o Reciprocante (motocompresor). La planta recibe el gas que proviene de los
pozos, lo comprime a su capacidad y lo envia como gas de alta presion (>2000 psi) a la red de
distribucion y posteriormente a cada pozo (Hernandez, 2016a; Takacs, 2005).

2.2.2. Sistema de distribucion de gas.

Es la encargada de transportar el gas y distribuirlo a cada pozo. La presién y el volumen
de gas que llega al pozo dependera de la presion y el volumen disponibles en la planta compresora,
menos la pérdida que se origina en el sistema de distribucion (Takéacs, 2005).

2.2.3. Sistema de recoleccion del fluido.

Esta formado por las lineas de flujo, encargadas de transportar el fluido hacia el separador,
donde se separan la fase liquida, la cual es transportada a los tanques, y la fase gaseosa, que es
enviada a la planta compresora (Hernandez, 2016a; Takéacs, 2005).

2.3. Equipos de subsuelo

Los componentes del equipo de subsuelo, en este tipo de levantamiento, son los mandriles
y las vélvulas de inyeccion. La cantidad o numero de mandriles y valvulas requeridas dependera
fuertemente de la presidn de inyeccion disponible (Hernandez, 2016a; Takacs, 2005).

2.3.1. Mandriles.
Son tuberias con disefios especiales. En sus extremos poseen roscas para conectarse a la

sarta de produccién formando, de este modo, parte integrada de ella. Sirven de receptaculo para



instalar la valvula de levantamiento o inyeccion a la profundidad que se necesite. Existen tres tipos

de mandriles:

v" Mandril convencional.

v" Mandril concéntrico.

v Mandril de bolsillo.
2.3.2. Vélvulas.
Las valvulas de levantamiento artificial por gas son basicamente, reguladores de presion.
Estas deben ser disefiadas para operar en condiciones de fondo y ser capaces de inyectar el gas a

la presion y volumen requeridos.

3. Generalidades de la operacion de sistemas gas lift

En la norma APl RP 11V5 (2008) se recomiendan las practicas de funcionamiento,
mantenimiento y resolucién de problemas de las instalaciones de gas lift. Se debe instalar un
registrador de presion de dos puntas antes de descargar todas las instalaciones de gas lift. Los
rangos de los elementos de presion en el registrador deben comprobarse antes de la conexion. Un
registrador tipico tendra un elemento de rango de 0 a 500 o de 0 a 1.000 psig para la presion de
produccién en cabeza de pozo y un elemento de rango de 0 a 1.000 o de 0 a 2.000 psig para la
presion de gas de inyeccién, dependiendo del arranque y de la presion de gas de inyeccion
operativa disponible en el pozo (Takécs, 2005). Estos elementos de presién deben calibrarse

periédicamente con un comprobador de ocho muertos para garantizar la precision de los registros.



3.1.  Practicas recomendadas antes de la operacion de descarga

Si la linea de gas de inyeccion es nueva, debe limpiarse de incrustaciones, residuos de
soldadura y similares antes de conectarla al pozo. Esta precaucion evita que se dafie y obstruya el
equipo de control de superficie y que entren residuos con el gas de inyeccion en el espacio anular
de la tuberia de revestimiento. Los residuos pueden causar graves problemas de funcionamiento a
las valvulas de gas lift (Martinez, 2005; Takéacs, 2005).

Las instalaciones de superficie de una instalacion de gas lift deben ser revisadas antes de
descargar el pozo. Esto incluye todas las valvulas entre el cabezal del pozo y la bateria, la
capacidad de gas del separador y la sala del tanque de reserva. Es importante comprobar la valvula
de escape de seguridad de las instalaciones de recogida de gas si se trata de la primera instalacion
de gas lift en el sistema.

3.2. Procedimiento recomendado para la descarga de las instalaciones de gas lift

Evitar los diferenciales de presion excesivos a través de las valvulas de gas lift durante las
operaciones iniciales de U-tubing minimiza la posibilidad de fallo del equipo debido al corte de
fluido y arena. El siguiente procedimiento evita un diferencial de presidn excesivo a través de las
valvulas durante la operacion de descarga (Martinez, 2005). La tasa permisible de aumento de la
presion del gas de inyeccion aguas abajo del dispositivo de control puede ser mayor para una
instalacion abierta sin obturador que para una instalacion con obturador. La mayor parte del fluido
de carga del anular de la tuberia de revestimiento pasara por el extremo inferior de la tuberia en
una instalacion abierta; mientras que todo el fluido de carga del anular debe pasar por los pequefios
puertos de las valvulas de gas lift en una instalacion con un obturador. Se recomienda el siguiente

procedimiento para supervisar y controlar las operaciones de descarga de todas las instalaciones



de gas lift para evitar dafios en las valvulas de gas lift y en las instalaciones de superficie (Bay et

al., n.d.; Hazaymeh et al., 2022; Satria, n.d.).

1.

Instalar un registrador de presion de dos puntas que sea preciso y esté en buenas
condiciones de funcionamiento. La presion del gas de inyeccidn aguas abajo del dispositivo
de control de gas y la presion de la tuberia del pozo deben registrarse siempre durante toda

la operacion de descarga.

Si el pozo ha sido cerrado y la presidn de la tuberia excede la presion del separador, purgue
la tuberia a través de un pequefio estrangulador de linea de flujo. No inyecte gas antes o

mientras se purga la tuberia.

Retire todas las restricciones del cabezal del pozo y de la linea de flujo, incluyendo un
estrangulador fijo o ajustable, si el pozo no fluye después de que se haya producido todo
el fluido de carga. Si la instalacion de gas lift es en un pozo nuevo, 0 en una reconexion
que podria fluir, se recomienda un estrangulamiento de la linea de flujo de 24/64- a 32/64
pulgadas hasta que el pozo se haya limpiado y no fluya naturalmente. El rango seleccionado
del elemento para la pluma de presion de cabeza de pozo fluyente en el registrador de dos
plumas debe ser capaz de manejar la maxima presion de cabeza de pozo fluyente con un

estrangulamiento en la linea de flujo.

Inyecte el gas de elevacidon en el revestimiento a una velocidad que no permita un aumento
de méas de 50 psi en la presion del revestimiento por intervalo de 10 minutos. Continte
hasta que la presidn del revestimiento haya alcanzado al menos 300 psig. La mayoria de

las empresas utilizan un tamafio de estrangulamiento estandar en la linea de gas de



inyeccion para las operaciones de U-tubing y descarga inicial. El tamafio tipico del
estrangulador de gas de inyeccion oscila entre 664 y 864 pulgadas para la operacion de U-

tubing.

5. Después de que la presion de la tuberia de revestimiento haya alcanzado de 300 a 500 psig,
la tasa de inyeccion de gas puede ajustarse para permitir un aumento de 100 psi por
intervalo de 10 minutos hasta que el gas comience a circular a través de la valvula de gas
lift superior (la valvula superior estd descubierta). Después de que la valvula de gas
superior esté descubierta y el gas haya sido inyectado a través de esta valvula, no puede
ocurrir un diferencial de presion alto a través de las valvulas de gas inferiores. Cada vez
que la presion del gas de inyeccion de la tuberia de revestimiento aumente por encima de
la presion de apertura de la valvula superior, la valvula se abrira e impedira que siga
aumentando la presion del gas de inyeccién. El levantamiento de gas comienza con la

entrada de gas de inyeccién en la valvula superior.

Las dos grandes categorias de levantamiento por gas (flujo continuo y levantamiento
intermitente) utilizan gas natural a alta presion inyectado desde la superficie para levantar los
fluidos del pozo, pero funcionan segun principios diferentes. En la operacion de flujo continuo, el
gas de elevacion se inyecta continuamente a la profundidad adecuada en la corriente del pozo
desde el anular de la tuberia de revestimiento o la sarta de tuberias hacia la sarta de flujo, que
puede ser la sarta de tuberias o el anular, respectivamente (Riegler et al., 2019).

La inyeccion de la cantidad adecuada de gas de elevacion reduce en gran medida la

densidad de la corriente del pozo, asi como las pérdidas de presion de flujo que se producen por



encima del punto de inyeccion, ya que la mayor parte de la caida de presion multifasica vertical se
debe al cambio de energia potencial. En consecuencia, las pérdidas de presion totales en toda la
sarta de tuberias también disminuiran, permitiendo que la presion existente en el fondo del pozo
las supere y eleve el flujo del pozo hasta la superficie. Si el pozo estaba muerto antes, empieza a
fluir de nuevo, mientras que los pozos que fluyen produciran volimenes de liquido mucho mayores
que antes. Por lo tanto, el levantamiento de gas de flujo continuo puede considerarse como la
continuacion de la produccion fluyente, y su mecanismo operativo basico es la reduccién de la
resistencia al flujo resistencia al flujo de la cadena de produccion (Han et al., 2021; Rodrigues et
al., 2021).

El gas lift intermitente, aunque también utiliza gas comprimido inyectado desde la
superficie, funciona con un mecanismo operativo completamente diferente. EI pozo se produce en
ciclos que se repiten periédicamente, y las columnas de liquido acumuladas son desplazadas
fisicamente a la superficie por el gas de elevacién de alta presidn inyectado por debajo de ellas.
Durante el ciclo intermitente, primero se permite que los fluidos del pozo se acumulen por encima
de la valvula de elevacién de gas operativa, y luego se inyecta gas de elevacion a través de la
valvula y por debajo de la columna de liquido. Si se utiliza la presion de inyeccién y el volumen
de gas adecuados, el gas de elevacién propulsa el sedimento de liquido hacia la boca del pozo y
hacia la linea de flujo (Rodrigues et al., 2021). Por ello, y en contraste con la elevacion de gas de
flujo continuo, el funcionamiento de una instalacion de elevacion de gas intermitente es un proceso
transitorio. Por lo tanto, es mucho mas complicado de describir y modelar que el proceso de
elevacién de fluidos en estado estacionario que tiene lugar en un pozo con elevacion de gas de

flujo continuo (Rodrigues et al., 2021).



Los ingenieros disefian los sistemas de gas lift calculando primero el potencial de
produccién de cada pozo de la red. A continuacion, con base en la presion y el volumen de gas
disponibles, asignan a cada pozo su tasa de produccién Optima y su asignacion de gas lift. Un
sistema de gas lift ideal es aquel en el que el gas se inyecta en la columna de fluido a un ritmo
continuo y a una presion constante. Este proceso garantiza un flujo de liquido estable desde el
yacimiento y s6lo es posible en yacimientos en los que se dispone de volumenes suficientes de gas
a alta presion y los liquidos pueden fluir facilmente a través de la formacion hasta el pozo
(Schriener & EI-Genk, 2021).

Los ingenieros también deben construir pozos que se adapten al tipo de sistema de
inyeccion que se vaya a utilizar. EI gas puede inyectarse en la columna de fluido a través de un
sistema abierto que no tiene sello entre la tuberia y el anillo de la carcasa, o utilizando una valvula
permanente en la tuberia para aislar el anillo de la carcasa de la tuberia de produccion. La
configuracién mas comun de los pozos de gas lift incluye un packer y valvulas de gas lift. El
disefio de un sistema de gas lift optimizado es un reto complejo (Hernandez, 2016b). Los
ingenieros deben tener en cuenta la interaccion de todas las partes del sistema de produccion; el
potencial, las limitaciones y las necesidades de cada pozo deben considerarse individualmente
junto con las de la red en su conjunto. Los tamafios y longitudes de las lineas de flujo y de los
tubos de fondo de pozo, los equipos de procesamiento, la disponibilidad de gas y compresores, la
composicién de los fluidos y otros factores influyen en la eficacia del gas lift y en la produccién.
Hoy en dia, los disefiadores pueden abordar estos complejos calculos utilizando programas de
software de optimizacion que modelan la red de produccion. Estos programas permiten optimizar
el sistema en funcién de un factor econémico del yacimiento, como la produccién total de liquido,

el total de gas producido o el total de petrdleo producido, y probar los efectos de diversas tasas de



inyeccion. Dado que las condiciones del yacimiento y de cada pozo cambian constantemente, los
operadores pueden acoplar las capacidades de optimizacion del ordenador a los datos en tiempo
real. De este modo, pueden ajustar las tasas de inyeccion a las condiciones cambiantes e identificar
rapidamente y tomar medidas para corregir los pozos o los sistemas de extraccion de gas de bajo

rendimiento.

4. Proceso operativo de la planta de tratamiento del campo seleccionado

Segun lo reportado en la literatura, las estaciones del tren de tratamiento reciben el crudo
asociado con gas de los pozos. En las estaciones se realiza la separacion de gas y crudo. El crudo
es destinado al proceso de tratamiento y el gas rico es enviado a las estaciones compresoras de
cada estacion. Una vez comprimido, este es enviado a la planta de gas del campo para continuar

con su procesamiento. Los datos de la composicion del gas de carga a la planta de gas se describen

en la Tabla 1.
Tabla 1.
Componente Fraccion molar Propiedades/Caracteristicas
C1l 79,5030 Gravedad Especifica 0,630
Poder Calorifico Neto
C2 6,2860 Real (BTU/ft) 1032,74
Poder Calorifico Neto
€ 27420 Ideal (BTU/T) s
IC4 0,5360
NC4 0,7630
IC5 0,3830
NC5 0,1830

Co6+ 0,0670



02 0,0000

N2 1,5090
H2 0,0000
CO 0,0000
CO2 8,0280
H2S 0,0000

Composicién y propiedades de gas de carga a la planta (2021)

4.1.  Subproductos

De la planta de gas se obtienen como productos: Gas seco, Propano, Butano y Gasolina
natural. El gas tratado en la planta de procesos es un gas seco el cual contiene un alto porcentaje
de metano. Este gas tiene tres aplicaciones; como alimentacion del sistema de Gas Lift el cual es
el sistema de levantamiento artificial que se aplica en el campo, como gas combustible de los
diferentes procesos y equipos y como destino a ventas.
Tabla 2.

Especificaciones Gas Seco Producto

Propiedades/Caracteristicas Especificacion

Contenido Metano 88,154 (% molar)
Contenido Etano 7,707(% molar)
Gravedad Especifica 0,620

Poder Calorifico Neto Real 980,38 (BTU/ft%)
Poder Calorifico Neto Ideal 982,91 (BTU/ft%)

Contenido de CO2 0,602
Tabla 3.
Especificaciones propano
Propiedades/Caracteristicas Especificacion
Contenido Propano (% molar) 90,757

GPM (galones de liquido contenidos
. 33,128

en mil pies cubicos de gas)
Gravedad Especifica 0,506




Tabla 4.

Especificaciones butano

Propiedades/Caracteristicas Especificacion
Contenido Butano 79,954 (% molar)
GPM (galones de liquido contenidos
oo 32,219
en mil pies cubicos de gas)
Gravedad Especifica 0,570
Tabla 5.
Especificaciones gasolina
Propiedades/caracteristicas Especificacion
Contenido Pentano 38,432 (% molar)
Contenido C6+ 61,568 (% molar)
GPM (galones de liquido contenidos
oo 25,600
en mil pies cubicos de gas)
Gravedad API corregida 79

4.2.  Balance volumétrico

El balance de materia presenta los flujos de entrada y salida de la planta, con el propdsito
de ilustrar la ley de conservacion de la materia; la cantidad de material que ingresa a la planta es
la misma que sale.

v Material de entrada. La unidad carga aproximadamente 51.000 KPCD.

v' Material de salida. La unidad procesa aproximadamente 48.200 KPCD, 190 BPD de

Butano, 200 BPD de Propano y 200 BPD de Gasolina.



4.3. Diagrama de Balance de Material

La figura 1 muestra el balance de materia de la Planta de gas, el cual es un ejemplo de
diagrama de flujo simplificado. En el diagrama se representa la carga tipica a la unidad y las
corrientes de productos para evidenciar la conservacion de materia en la unidad.

Figura 1. Balance de materia de Planta de Gas.

Gas seco
48.200 KSCF
Butano
Gas de carga :> Planta de 190 BPD
dela planta tratamiento de gas ,  Propano
51.000 200 BPD

Gasolina
200 BPD

4.4.  Seccion de Compresion de Gas: Estacion 1

La corriente de gas proveniente de la Estacién de Recoleccion de Crudo entra en primera
instancia a dos scrubber de gas (10” y 14”"), donde mediante el proceso de separacion se depuran
los liquidos contenidos en el gas. La corriente de gas saliente del scrubber de 10” es dirigida al
compresor de gas 11LP (9 KPCD) y cuenta con un bypass con el fin de direccionar a la maquina
12LP con capacidad para comprimir 9 KCPD; sin embargo, la linea de gas hacia el compresor
12LP no se encuentra en funcionamiento. La linea del compresor 11LP, cuenta con un bypass
hacia la linea de 14”. El gas de salida del scrubber de 14” llega a un manifold de distribucion, el
cual direcciona la corriente hacia los compresores 7LP, 5LP, 4LP,3LP,1LP, 8LP y 9LP con
capacidad para comprimir hasta 3,2 KPCD cada uno. También direcciona la corriente hacia los
compresores 10LP y 12LP con capacidades de 6 y 9 KPCD respectivamente.

Durante el paso por los compresores, el flujo de gas rico ingresa al separador de la primera

etapa con el fin de eliminar liquidos presentes en el gas rico, posteriormente ingresa a la primera



etapa de compresion donde se eleva su presion aproximadamente a 135 psi; seguidamente el flujo
pasa a través de un ventilador con el fin de disminuir la temperatura en el gas y evitar calentamiento
en los cilindros del compresor. Posteriormente, el flujo de gas ingresa al separador de la segunda
etapa y luego ingresa a la segunda etapa de compresion donde es descargado hacia el ventilador
con una presion de 375 psi aproximadamente. Asi entonces, el flujo ingresa al separador de la
tercera etapa la cual descarga entre 900 — 1000 psi aproximadamente.

El recorrido descrito anteriormente ocasiona que el volumen especifico del gas se reduzca,
lo cual ocasiona un aumento en su presion. Las corrientes de salida de los compresores de la
Estacion 1 convergen en una sola, cuyo destino es la entrada de la planta de gas. Adicional, se
cuenta con una linea provisional de 8”. Es de tener en cuenta, que cada separador inter-etapa cuenta
con una véalvula de control de nivel de tipo neumatico, las cuales en caso de alto nivel direccionan
los liquidos hacia el K.O Drum. Asi mismo, en la descarga de cada etapa de compresion, se
encuentran valvulas de seguridad que en caso de sobrepresion alivian el gas a la atmosfera. La
linea de salida de los compresores cuenta con una trampa de raspadores, la cual se encarga de
recibir el raspador cuando se realiza la actividad de limpieza en la tuberia. Por otro lado, el scrubber
D-1034, recibe el gas combustible proveniente de la Planta de Gas y de la Estacion de recoleccion
de crudo (en caso de una parada de planta); alli se realiza la depuracion de liquidos presentes, para
ser enviado como gas combustible a las maquinas compresoras de la Estacion.

4.5. Seccion de Compresion de Gas: Estacion 2

La seccion de Compresion Gas cuenta con cinco scrubber de gas, el SE-1, SE-2, D-425,
D-426 y D-427, los cuales reciben el gas rico proveniente de la Estacién de Recoleccién de Crudo,
el D-426 recibe etano proveniente de la Torre Desetanizadora T-1104 ubicada en la Planta de Gas

y el gas de alta (100 psi). La corriente de gas saliente del scrubber SE-1, es dirigida a los



compresores de gas 16LP con capacidad para comprimir 9 KCPD y al 17LP con capacidad para 9
KCPD. Una vez realizado el proceso de compresion, las dos corrientes convergen en una sola con
destino a la entrada de la Planta de Gas.

Los compresores 12LP, 10LP y 8LP con capacidad para comprimir hasta 3 KPCD cada
uno y el compresor 18LP con capacidad de 10 KPCD pueden ser alimentados por el scrubber D-
427 ylo SE-2. Las corrientes de salida de los compresores 18LP y 8LP se unen con destino a la
planta de procesos. La corriente de salida del scrubber D-426 es direccionada al compresor de gas
13LP, con capacidad de compresién de 4 KPCD, dicha corriente converge con la salida de gas de
los compresores 12LP y 10LP y posteriormente se dirige a la entrada de la planta de gas con el fin
de continuar con el proceso de este. El scrubber D-425 procesa el gas combustible con destino a
las maquinas compresoras y gas de ventas para el municipio de Sabana de Torres. El recorrido del
flujo de gas dentro del compresor puede ser consultado en la seccidn anterior.
4.6.  Seccion de Compresion de Gas: Estacion 3

El gas de los separadores de prueba, separador de produccién general y de la bota de gas
de la Estacion de recoleccién de crudo, ingresa al scrubber M-SEP-340004 con el fin de depurar
los liquidos presentes en el gas, alli se registra la presion dentro del M-SEP-340004 pasando a
través transmisor indicador de presion PIT-34216. En caso de alto nivel de liquidos en el scrubber
M-SEP-340004, el trasmisor indicador LIT-34211 es el encargado de enviar sefial a la valvula de
control XV-34211, con el fin de permitir paso hacia la bota de gas ubicada en la estacion de crudo.

El gas producido es enviado a las maquinas compresoras 1LP y 2LP, con el fin de aumentar
la presion del gas a la presion de operacion de la planta de gas (900 psi); el flujo de gas enviado es

indicado a través del transmisor indicador de flujo FIT-34204 y este a su vez es contado en el FQI-



34204. Ademas, el M-SEP-340004 cuenta con una valvula de alivio a tea PSV-34204 y una valvula
auto reguladora de presion PCV-1016.

El flujo de gas rico ingresa al separador de la primera etapa con el fin de eliminar liquidos
presentes, posteriormente ingresa a la primera de etapa de compresion 1/2LP donde se eleva su
presion aproximadamente a 157 psi; seguidamente el flujo pasa a traves del aeroenfriador con el
fin de disminuir la temperatura en el gas y evitar calentamiento en los cilindros del compresor.
Posteriormente, el flujo de gas ingresa al separador de la segunda etapa, luego ingresa a la segunda
etapa de compresion 1/2LP donde es descargado hacia el aeroenfriador con una presion de 400-
430 psi aproximadamente. Asi entonces, el flujo ingresa al separador de la tercera etapa para una
ultima depuracion del gas y tercera etapa de compresion, donde la presion del gas aumenta a 900
psi, presion de operacién de la Planta de Gas del Campo.

Es de tener en cuenta, que cada separador inter-etapa cuenta con una valvula de control de
nivel de tipo neumatico, las cuales en caso de alto nivel direccionan los liquidos hacia el K.O
Drum. Asi mismo, en la descarga de cada etapa de compresion, se encuentran valvulas de
seguridad que en caso de sobrepresion alivian el gas a la atmosfera. Finalmente, la descarga de las
maquinas compresoras 1 y 2 LP, se incorpora a la linea de gas de salida de la Seccion de
Compresion de Gas, siendo su destino la entrada de la Planta de Procesos. La linea de salida de los
compresores hacia la planta cuenta con una trampa de raspadores, la cual se encarga de recibir el
raspador cuando realiza la actividad de limpieza en la tuberia.

4.7.  Seccion de Absorcion
4.7.1. Depuracion del gas
Al cabezal principal de entrada de la planta convergen cuatro troncales que recolectan el

gas humedo rico que proviene de las secciones de compresion de gas del campo de estudio. La



linea de entrada cuenta con un transmisor/indicador de presion PIT-910A, el cual envia sefial a los
controladores de presion PIC-910A/B; en caso de sobrepresion o disturbios en el sistema, envian
los gases a tea y al Drum de tea mediante las facilidades (valvulas normalmente cerradas), con
presion controlada. El gas pasa a una presion indicada en el PIT-910 a través de las valvulas ESDV-
910A antes de entrar al enfriador E-910. EI TI-910A indica la temperatura del gas a la salida del
enfriador E-910A; posteriormente, ingresa al scrubber de gas de entrada D-1114B, el cual se
encarga de recibir el gas rico con una presion de 900 psig y una temperatura aproximada de 90°F,
con el fin de separar los liquidos presentes en el gas.

La corriente de gas de salida del D-1114A pasa a través de la valvula ESDV-910C, donde
llega a un manifold de distribucion con destino a la seccion de Gas Lift, ventas y combustible. La
corriente de gas con destino al sistema de Gas Lift, se dirige al scrubber de Gas Lift D-259 donde
la presion de entrada es controlada por el PIC-259; una vez realizado el “lavado” del gas, éste es
enviado a los compresores de Gas Lift 1GL y 4GL con capacidad para comprimir hasta 17 KPCD,
al 2GL con capacidad de 14 KPCD vy al 4GL con capacidad de 15 KPCD. Finalmente, el gas es
inyectado a los pozos, con el fin de aumentar la produccion. Es de tener en cuenta que la corriente
de gas cuenta con un by pass, con el fin de evitar la entrada al D-259 y ser utilizada como gas
combustible en caso de requerirse. EI LIC-259 controla el nivel de condensados generados en el
D-259 enviandolos hacia el Drum Tea.

El gas con destino a ventas tienes dos lineas, la primera con destino a la ciudad de
Bucaramanga que se encuentra fuera de servicio actualmente; la segunda linea ingresa al scrubber
D-440 con el fin de realizar una altima depuracién del mismo y ser enviado a la GRB. Sobre la
linea de entrada al scrubber D-440 se encuentra un indicador de presion controlado por el PIC-

1114D, el cual en caso de tener un maximo de presion tiene la facilidad de enviar gas a tea y



proteger la integridad del scrubber de gas a ventas. El gas cuya utilizacion serd como combustible
se direcciona al scrubber D-1110 con el fin de seguir su proceso de depuracion.

Los condensados obtenidos en el scrubber D-1114A se envian hacia el acumulador D-432
y/o Drum tea. EI LI-1114A indica el nivel de condensado en el D-1114A. Los condensados
obtenidos en el D-1114B, se controlan a través del LIC-1114B y también se envian hacia el
acumulador D-432 y/o Drum tea. El gas rico proveniente del D-1114B pasa por el intercambiador
E-901 (intercambia calor con gas residual proveniente de la torre absorbedora T-1102) y se dirige
hacia el Chiller refrigerador de gas rico E-902, para luego continuar con el proceso de refrigeracion
el cual se explicara en la Seccion de Propano Refrigerante.
4.7.2. Intercambiador gas — gas

La corriente de gas rico a la salida del scrubber D-1114B, ingresa al intercambiador E-901
a una temperatura de 90°F. Por medio de la interaccidn con el gas residual proveniente de la torre
absorbedora T-1102, la temperatura del gas rico disminuye a 45°F aproximadamente. Con el fin
de evitar la formacion de hidratos y contribuir al proceso de deshidratacion del gas, se inyecta
glicol a la entrada del intercambiador. Posteriormente, la corriente de gas rico pasa por el Chiller
E-902, y se condensa parcialmente empleando como refrigerante propano proveniente del Circuito
de Propano Refrigerante. Con el fin de evitar la formacion de hidratos se realiza inyeccion de glicol
al Chiller, el cual cuenta con dos boquillas de inyeccion a la entrada y una a la salida.

El gas rico ingresa al separador de glicol D-1101, donde su funcidon es separar por
sedimentacion (separacién por gravedad) el glicol inyectado en el intercambiador E-901 y en el
Chiller E-902 con el fin de evitar la formacion de hidratos. EI D-1101 cuenta con una pierna que

dispone de un serpentin de aceite caliente que facilita la separacién del glicol y su remocién en



agua; el nivel de liquidos generados, se controlan a través del LIC-1101 y son enviados al tanque
de balance D-1410. La corriente de gas es dirigida a la torre absorbedora T-1102.
4.7.3. Torre de absorcion

La torre absorbedora T-1102 es una columna cilindrica vertical con 24 platos perforados
en el interior para el ascenso de vapores y canales de rebose para el descenso de liquidos. La
corriente de gas rico proveniente del separador de glicol D-1101, entra a la T-1102 por el plato
No. 01, a una presion de 900 psig. Su funcionalidad permite que el aceite pobre proveniente del
intercambiador E-919, el cual ingresa por el plato N° 24, gane hidrocarburos removidos del gas
rico a medida que desciende y abandona la columna por el fondo. El nivel de fondos de la T-1102
es controlado a través del LIC-1102. El aceite rico obtenido es enviado al tanque flash de aceite
rico (ROFT) D-1103 a una temperatura de 15°F.
4.8.  Seccion de Propano Refrigerante
4.8.1. Acumulador y economizador de propano

El acumulador D-1112A es un separador horizontal cuya funcion es mantener almacenado
en estado liquido el propano de almacenamiento, los PIT-1112A y LIT-1112A indican la presion
y nivel respectivamente. Al D-1112A ingresa propano proveniente de los intercambiadores E-
906/903, a un flujo y presién indicados por el FIT-906 y PIT-906. Las corrientes de propano de la
Bomba Re-run (producto desde la bala D-1301E) y del acumulador D-1109A se encuentran
cerradas, sin embargo, son abiertas en caso de requerirse reposicion de propano. La corriente
convergente de la bomba Re-run y el D-1109 también tiene la facilidad para dirigir flujo hacia el
Chiller Refrigerador de Gas Rico E-902, sin embargo, dicha linea se encuentra cerrada.

El propano que ingresa al acumulador D-1112A fluye al economizador D-1112B el cual se

encuentra ubicado al lado del acumulador, conformando asi un solo conjunto horizontal. El flujo



es regulado por el LIC-1112B, el cual controla el nivel de liquido del economizador. Dentro del
D-1112B se expande el propano disminuyendo su presion de 200 psig a 70 psig. En la cima del D-
1112B, los vapores de propano son succionados por la segunda etapa de la unidad compresora de
propano C-301B, el TI-1112B indica la temperatura de salida y el indicador PIC-1112C es el
encargado de regular la presion de succion.

El propano liquido del economizador D-1112B es dirigido al intercambiador de aceite
pobre E-919 a través de la valvula LCV-902; esta valvula rebaja la presion de propano mediante
expansion isoentalpica (proceso Joule Thompson), causando que la temperatura disminuya lo
suficiente para refrigerar el gas mediante transferencia de calor en el E-919. Posteriormente, el
propano fluye al Chiller E-902.

4.8.2. Chiller

El Chiller o refrigerador de gas rico E-902 es el equipo principal de esta seccién y
basicamente constituye un intercambiador de calor, en él ingresa propano refrigerante proveniente
del D-1112B por la carcasa y gas rico del D-1114B por los tubos; el cual ha bajado su temperatura
a aproximadamente 45°F al pasar por el intercambiador E-901. Con el fin de evitar la formacion
de hidratos y contribuir al enfriamiento del gas se inyecta una solucion acuosa de etilenglicol a la
entrada y salida del E-902. En el E-902 el propano se vaporiza en la medida que el gas rico fluye
por el interior de los tubos; mientras que la temperatura del gas rico disminuye de 45°F a 10°F
(necesario para la absorcion). La corriente de gas es dirigida al D-1101 con el fin de separar el
glicol y continuar con el proceso de absorcién. Los vapores de propano son succionados a través
del tanque limpiador D-1111 a una presién indicada por el PIT-1111B donde se realiza separacion
de trazas de agua; dicha succién es realizada por la primera etapa de la unidad compresora de

propano refrigerante C-301A y regulada por la PCV-1111A.



4.8.3. Compresiony Separacion

Las corrientes de vapor de propano provenientes del D-1112B y D-1111 ingresan a los
compresores refrigerantes C-301A/B, alli elevan la presion por encima de su presion de vapor. Las
corrientes de salida se unen y pasan a través del scrubber de refrigerante LG-30 con el fin de
separar liquidos presentes. Posteriormente, la corriente ingresa a los intercambiadores E-909 donde
se condensa debido a la disminucion de temperatura ocasionada por el enfriamiento con aire y
finalmente se direcciona en dos lineas, la primera al intercambiador E-906 y la segunda hacia el
E-903 cerrando asi el ciclo del propano refrigerante.

4.9.  Seccion de Regeneracion de Glicol
4.9.1. Regeneracion

La corriente de glicol proveniente del separador D-1101 fluye a una presién y temperatura
indicados por los PIT-1410A y TIT-1410C respectivamente hacia los filtros de carbon F-1410A/B,
con el fin de atrapar solidos e hidrocarburos pesados que haya podido arrastrar el glicol. El filtro
F-1410A cuenta con el PDI-1410A vy el filtro F-1410B con el PDI-1410B, los cuales indican el
diferencial de presion entre el fondo y la cima de cada filtro, esto ayuda a validar si los mismos se
encuentran saturados y proceder con la limpieza o cambio.

Al salir del F-1410A, la corriente de glicol se dirige al deshidratador E-1410, donde tiene
dos posibles lineas de entrada, la primera y mas comdn por la cima, pero en caso de encontrarse la
columna sobrecargada, ingresa por la linea del medio con el fin de favorecer la salida de vapores
hacia la atmosfera. El glicol circula por la carcasa del reboiler E-1410, y por los tubos ingresa
aceite caliente proveniente de las bombas P-1202A/B. Asi entonces, el glicol que entra a través de
un serpentin localizado en la cima del E-1410 es despojado de agua recibiendo calor del aceite

caliente que circula por los tubos y cuyo flujo es regulado mediante el controlador TIC-1410; la



corriente de salida de aceite caliente converge en la linea de salida de la torre fraccionadora T-
1105 hacia el horno H-501.

El calentamiento del fluido ocasiona la vaporizacion del agua la cual sale por el tope hacia
la atmasfera; el glicol fluye hacia el tanque de balance D-1410 donde el LIT-1410 indica el nivel
de este. La corriente de salida del D-1410 se une con la linea de salida del tanque de
almacenamiento D-1307. En el D-1307 se realiza una inyeccion de gas combustible con el fin de
“empujar” el glicol hacia la salida. La corriente es succionada por las bombas P-1206A/B, las
cuales impulsan el glicol hacia los puntos de inyeccion, que en este corresponden al intercambiador
E-901 y Chiller E-902.

4.10. Seccion de Separacion y/o Fraccionamiento
4.10.1. Vaporizacion aceite rico

El aceite rico obtenido en la torre absorbedora T-1102, ingresa al tanque flash de aceite
rico D-1103 a una temperatura aproximada de 15°F, la cual es indicada por el TI-1102B. El D-
1103 consiste en un separador horizontal cuya funcion es lograr la maxima remocion de los
componentes de metano y etano del aceite, pero con la minima volatilizacion el propano. Los
vapores de metano y etano salen por la cima del D-1103 e ingresan al intercambiador E-906 donde
realizan intercambio de calor con la corriente de propano refrigerante proveniente del E-909.
Posteriormente ingresa al intercambiador E-916 con presidn controlada a través del PIC-1103,
donde aumenta la temperatura del gas debido al intercambio de calor con la gasolina proveniente
del calentador E-915.

El gas combustible proveniente del cabezal de ventas se une a la linea de salida del E-916
y se dirige al scrubber de gas combustible D-1110 donde se realiza depuracion del gas y se

direcciona a cuatro diferentes puntos. La primera linea se dirige hacia los compresores de baja (25



psi) a una presion controlada por el PIC-1110, el gas de la segunda linea es utilizado como gas
combustible en los compresores y su presion se controla mediante el PIC-1110A. La tercera linea
tiene como destino el horno H-501, donde se utiliza como combustible para los pilotos y
guemadores de este, con presion controlada por el PIC-1110C, el cual controla directamente la
sobrepresion en la linea de alimentacidén de combustible del H-501; de esta tercera linea se divide
una corriente de gas hacia el almacenador de glicol D-1307, el cual ayuda a “empujar” el glicol
hacia las bombas P-1206A/B. La cuarta y tltima linea fluye hacia la bomba P-1113 (controlado
por LCV 1113) con motor neumatico, donde el gas se usa para mover dicho motor y bombear el
aceite pobre del regenerador T-1113 hacia la desetanizadora T-1104.
4.10.2. Intercambiador de aceite rico/aceite pobre

Al intercambiador E-904A ingresa aceite rico proveniente del D-1103 y aceite pobre que
fluye de las bombas P1201A/B; la funcidn del E-904A es bajar la temperatura del aceite pobre que
fluye hacia el E-919 y es utilizado en el proceso de absorcion. El aceite rico se dirige a un segundo
intercambiador E-904B donde ingresa por la carcasa e interactGa con el aceite pobre desetanizado
proveniente del Reboiler E-905. El aceite pobre y enfriado saliente del E-904B se divide en dos
lineas, la primera que fluye hacia las bombas P1201A/B que envian el gas hacia el E-904A, y la
segunda corriente cuyo destino es el regenerador E-1113. El aceite rico a la salida del E-904B
fluye hacia la torre desetanizadora T-1104, el proceso es descrito a continuacion.
4.10.3. Desetanizacion del aceite rico

El aceite rico producto del reflujo producido en el tanque de vaporizacion D-1103 ingresa
por la cima de la torre desetanizadora T-1104; por la parte media de la torre ingresa aceite rico
cuyo origen es el intercambiador E-904B. La corriente proveniente del D-1103 corresponde al

30% del aceite rico de entrada y la del E-904B al 70%, asi mismo, a la T-1104 fluye aceite caliente



pobre del reboiler E-905 a una temperatura indicada por el TIC-905. La T-1104 es una columna
cilindrica vertical con 22 platos perforados en el interior para el ascenso de vapores y canales de
rebose para el descenso de liquidos, alli se separan los hidrocarburos livianos del propano, butano
e hidrocarburos méas pesados.

El nivel de fondos de la T-1104 es controlado a través del LIC-1104, de los fondos se extrae
aceite rico libre de metano con trazas de etano que ayudan al porcentaje de composicion del
propano comercial; el aceite es enviado a la torre fraccionadora T-1105 a través de la LCV-1104,
a un flujo y temperatura indicados por el FIT-1104 y TIT-1104A respectivamente. Los vapores de
etano y metano salen por la cima de la T-1104 y se enfrian en el intercambiador E-903, empleando
propano como refrigerante en la carcasa proveniente del Circuito de Propano Refrigerante. En el
intercambiador E-903 el PDI-1104 indica el diferencial de presion entre la corriente de cima a la
salida de la T-1104 (PI-1104A) y la corriente de salida del E-903. A la salida del E-903 se
encuentra ubicada la valvula de control de la torre PCV-1104. Los vapores de etano son enviados
como reciclo de planta a la succion de los compresores, ya sea al sistema de 25 o 100 psi,
actualmente este reciclo es enviado a la succién de la maquina 13LP (100 psi). Existe una
proteccién entre la PCV-1104 y la succidén de compresores para evitar una sobrepresion, el cual
tiene control local neumatico con alivio a tea.

Latorre cuenta con el reboiler E-905, el cual es el encargado de dar la temperatura necesaria
para la destilacion de etano y metano. De la T-1104 hay una corriente liquida que sale e ingresa al
reboiler para el proceso de destilacion, los vapores del reboiler son devueltos a la torre por otra
linea. El reboiler funciona como un rehervidor alimentado por la corriente de aceite caliente
proveniente de las P-1202A/B, la temperatura de fondo es controlada con el lazo de control TIC-

905 a través de la valvula TCV-905 e indicador de flujo FI-905. En la salida de aceite caliente del



reboiler una parte es enviada al horno H-501 para su respectivo ciclo de calentamiento. La otra
parte se destina al sistema de aceite absorbente el cual trabaja a bajas temperaturas, por lo cual el
flujo se envia al intercambiador de aceite pobre E-914 y posteriormente al E-904B; finalmente,
con ayuda de las bombas P-1201A/B es elevado a la presion requerida para ingresar a la torre
absorbedora T-1102.

4.10.4. Fraccionamiento

El aceite rico proveniente del fondo de la T-1104 es controlado por el lazo de control LIC-
1104, el cual fluye por diferencia de presion a la torre fraccionadora T-1105 a través de la valvula
LCV-1104. La torre fraccionadora es una columna cilindrica vertical con 24 platos perforados en
el interior para el ascenso de vapores y canales de rebose para el descenso de liquidos. La
alimentacion de carga a la torre ingresa por el plato N°9. La funcién principal de la T-1105 es
separar el aceite rico en dos corrientes, una constituida por los componentes removidos del gas
natural y la otra conformada por el aceite pobre. El reflujo que ingresa por la cima de la torre
fraccionadora T-1105, proviene del acumulador de producto crudo (D-1106) y es bombeado a
través de las P1203A/B; el flujo es controlado a través del lazo de control FIC-1105.

En la torre fraccionadora, debido a la reduccion de presion, se vaporizan los hidrocarburos
presentes en al aceite rico que ingresa a la torre por el plato N°9. El reflujo que ingresa por la cima
de la T-1105 contribuye a la reduccion de la temperatura de cima evitando asi la salida de los
componentes pesados que se vaporizan del aceite rico. Los vapores de cima salen a una presion
controlada por el PIC-1105, posteriormente se dirigen con temperatura indicada por el TI-1105A
al condensador E-911, donde se condensan por el enfriamiento con aire, fluyendo como liquidos
hacia el acumulador D-1106. El TDI-911 indica el diferencial de temperatura entre las corrientes

de entrada al E-911 (TI-1110A) y entrada al D-1106 (T1-1106). El aceite pobre fluye hacia la



seccion de despojo interior de la T-1105 (el LIT-1105A indica el nivel), donde es succionado por
las bombas P-1202A/B para ser enviado a diferentes equipos como el reboiler E-905, el
regenerador E-1113, el separador de glicol D-1101, el deshidratador E-1410 y el reboiler E-906
para finalmente llegar al horno H-501 y aumentar su temperatura nuevamente.
4.10.5. Acumulador de productos

Los liquidos provenientes del condensador E-911 ingresan al acumulador D-1106, el cual
es un separador horizontal que almacena los productos licuables del gas. La corriente sale a una
presion indicada por el PIT-1203A y es succionada por las bombas P1203A/B, las cuales envian
una parte como reflujo debidamente regulado (FIC-1105) a la T-1105 y el resto como carga al
intercambiador E-915 mediante control de nivel del acumulador LIC-1106. Si se supera el Set
Point de la PCV-1106, los vapores no condensables presentes en el D-1106 son enviados a tea
mediante el controlador de presion PIC-1106.
4.10.6. Regeneracion

El regenerador de aceite pobre T-1113 es un recipiente cilindrico vertical, cuya funcion es
destilar el varsol y en el fondo depositar los pesados del mismo. La torre recibe una pequefia
corriente de varsol de carga (1,6 GPM aproximadamente), que proviene del intercambiador E-
904B. Para el calentamiento del reboiler, se utiliza una corriente de aceite caliente proveniente de
la descarga de las bombas P1202A/B, a una temperatura indicada por el TI-1113A. El varsol es
destilado y enviado en forma gaseosa al condensador E-918 ubicado en la parte superior de la
torre. En este se condensan a temperatura atmosférica los vapores de varsol. El varsol en estado
liquido desciende a la parte media superior, donde es succionado por la bomba P-1113 y es
descargado a la corriente de carga a la torre desetanizadora T-1104. El ingreso de varsol a la torre

se hace por medio de un control neumatico (LIC-1113) a través de la valvula LCV-1113. En caso



de haber presencia de compuestos blancos, los mismos son enviados hacia la tea (si supera Set
Point de la PCV-1113) con presion controlada por el PIC-1113.
4.10.7. Torre depropanizadora

De la corriente de salida de las bombas P-1203A/B una parte va como reflujo a la torre
fraccionadora y otra parte va como cara a la torre depropanizadora, pasando a través del
intercambiador E-915. El TDI-915 indica el diferencial de temperatura entre las corrientes de
entrada (T1-915) y salida (T1-915A) al E-915. La T-1107 es una columna cilindrica vertical con
36 platos perforados en el interior para el ascenso de vapores y canales de rebose para el descenso
de liquidos. EIl producto crudo de carga puede alimentarse a la torre por el plato No. 24 o 22; sin
embargo, actualmente el ingreso del flujo ocurre por el plato No. 24. La torre cuenta con el PDI-
1107 que indica el diferencial de presién entre la corriente de fondos PI-1107 y el propano que
sale por la cima (PIC-1107A).

La torre T-1107 cuenta con un reboiler (E-907), que se encarga de transferir la temperatura
necesaria al producto crudo que ingresa a la torre depropanizadora por medio del aceite caliente
que proviene de las bombas P-1202A/B; los productos crudos del fondo de la T-1107 ingresan
también al reboiler, controlados por el TIC-1107. En el E-907 el nivel de liquidos generados se
controla a través del LIC-907, este liquido se envia como carga hacia la torre debutanizadora T-
1108. El aceite caliente que sale del E-907 se recircula a la descarga en la linea que va hacia el H-
501 para calentarse nuevamente.

Por la cima de la columna depropanizadora se obtienen vapores de propano, los cuales son
enviados a la torre de enfriamiento e ingresan al condensador E-912 en contacto con aire frio;
posteriormente ingresan a una temperatura indicada por el TI-1109A al tanque acumulador de

propano D-1109A. El tanque acumulador de propano es un separador horizontal donde se acumula



el propano de produccion final. EI tanque acumulador cunea con un sistema de proteccion por
sobrepresion para aliviar a tea a través de la PIC-1009A, adicionalmente cuenta con la valvula de
seguridad PCV-1009A. Este alivio de sobrepresion lo ejecuta el PC-1009A. Del acumulador de
propano, sale una corriente como reflujo a la torre depropanizadora, utilizando para ello la bomba
P-1204A a un flujo controlado por el FCV-1107, adicionalmente el tanque cuenta con un control
de nivel (LI-1109A) el cual envia el excedente por nivel a las balas de propano que se disponga
para su recibo.
4.10.8. Torre debutanizadora

La torre debutanizadora es una columna cilindrica vertical con 36 platos perforados en el
interior para el ascenso de vapores y canales de rebose para el descenso de liquidos. El producto
crudo de carga que proviene de una parte de la corriente de salida del Reboiler E-907, se puede
alimentar a la torre por el plato No. 26 0 22; sin embargo, actualmente el ingreso del flujo ocurre
por el plato No. 26. La torre T-1108, cuenta con un reboiler (E-908), que se encarga de transferir
la temperatura necesaria al producto crudo que ingresa a la torre debutanizadora, por medio del
aceite caliente que proviene de las bombas P-1202A/B a una temperatura controlada por el TIC-
1108A; los productos crudos del fondo de la T-1108 ingresan también al reboiler. En el E-908 los
liquidos generados (gasolina y aceite caliente), son enviados en dos lineas. La gasolina se envia al
calentador E-915 donde aumenta la temperatura del gas y el aceite caliente se recircula a la
descarga de las bombas P-1202A/B con destino al horno H-501, a una temperatura controlada por
el TIC-1108A.

Por la cima de la columna debutanizadora se obtienen vapores de butano, los cuales son
enviados a la torre de enfriamiento, los cuales ingresan al condensador E-913 donde se inician a

condensar al contacto con aire frio; posteriormente ingresan a una temperatura indicada por el Tl-



1109B al tanque acumulador de propano D-1109B. El tanque acumulador de butano es un
separador horizontal donde se acumula el butano de produccidn final. El tanque acumulador cuenta
con un sistema de proteccion por sobrepresion para aliviar a tea a través de la PIC-1009B,
adicionalmente cuenta con la valvula de seguridad PCV-1009B.

Del acumulador de butano, sale una corriente como reflujo a la torre debutanizadora,
utilizando para ello la bomba P-1204C a un flujo controlado por el FIC-1108, adicionalmente el
tanque cuenta con un control de nivel (L1-1109B) el cual envia el excedente por nivel a las balas
de butano que se disponga para su recibo. El sistema de bombas de recirculacion a las torres cuenta
con la bomba P-1204B, la cual funciona como bomba mixta para el reflujo de propano o butano
hacia las torres depropanizadora o debutanizadora, segln se requiera.

4.11. Seccion de Aceite Caliente
4.11.1. Horno

La corriente de entrada al horno H-501 deriva de la descarga de las bombas P-1202A/B
ubicadas a la salida del fondo de la torre fraccionadora T-1105, de los reboiler E-905/7/8, del
deshidratador E-1410 y del serpentin de aceite caliente ubicado en el separador de glicol D-1101.
El controlador de flujo FIC-1105A regula la cantidad de aceite que pasa directamente del fondo
del T-1105 al H-501. El flujo de aceite a través del H-501 se hace por dos lineas de entrada en
paralelo. La diferencia de flujos por las lineas debe limitarse entre mas o menos el 10%, el cual es
controlado por los FIC-501A y FIC-501B, ademas se cuenta con indicadores de temperatura (TI-
5011) y presion (P1-501B).

El combustible para los pilotos y quemadores del H-501 se obtiene del gas generado en el
scrubber D-1110. El gas combustible para los pilotos fluye a través de la valvula de seguridad de

corte ESDV-503 a una presion indicada por los PIT-503/03A. El gas combustible para los



guemadores fluye a una presion indicada por el PIT-501C, posteriormente pasa a traves de la
valvula de seguridad de corte ESDV-501 con flujo controlado por la FIC-501 a través de la FCV-
501 a una presion indicada por los indicadores PIT-501/2. En el interior del horno se cuenta con
las termocuplas TIT-501A/B/C/D/L/M/N/P, las cuales se encargan de indicar la temperatura en las
diferentes zonas del horno. El aceite caliente del horno retorna a la seccion de fondo del
fraccionador T-1105 a una temperatura indicada por los TIT-501E/F/G y PIT-501A.
4.12. Seccion de Almacenamiento de Productos
4.12.1. Balas de almacenamiento
La seccion de almacenamiento de productos esta compuesta por 14 balas, las cuales estan
distribuidas de la siguiente manera:
v’ Seis balas de propano (D-1301A/B/C/D/E/F); las balas D-1301B/D/F no se encuentran en
funcionamiento.
v' Cuatro balas de butano (D-1302C/E/F/B); la bala D-1302E no se encuentra en
funcionamiento.
v Cuatro balas de gasolina, de las cudles dos reciben gasolina (D-1302A/D) y las otras dos
estan adaptadas para almacenamiento de varsol (D-1303A) y condensados (D-1303B).
La corriente de propano proveniente del acumulador D-1109A se divide en tres lineas, las
cuales tienen como destino las balas de almacenamiento de propano. La primera linea ingresa a
las balas D-1301A/B, donde el TI-1301A, P1-801C y LIT-1301C indican la temperatura, presion
y nivel del propano respectivamente en la D-1301A. La segunda linea fluye hacia las balas D-
1301C/D; la bala D-1301C cuenta con indicadores de temperatura (T1-1301C), presién (P1-801B)
y nivel (LIT-1301B). La tercera linea ingresa a la bala D-1301E, la cual recibe el propano utilizado

como refrigerante en el proceso, el TI-1301E, PI-801A y LIT-1301A indican la temperatura,



presion y nivel del propano respectivamente en la D-1301E. Las corrientes de salida de las balas
de propano excepto la D-1301E, son succionadas por la bomba P-1208 quién descarga en la bomba
P-1212, la cual envia el propano a la GRB para su respectiva venta. La bomba P-1215 succiona el
propano de la bala D-1301, descarga la corriente en la bomba P-1209 (Re-run Reciprocante) y se
recircula al proceso de la planta.

El butano del acumulador D-1109B fluye hacia las balas de almacenamiento a traves de
dos lineas, la primera ingresa a las balas D-1302C/E, donde el T1-1302C, PI-802B y LIT-1302B
indican la temperatura, presion y nivel del propano respectivamente en la D-1302C. La segunda
linea de butano fluye hacia las balas D-1302F/B; la bala D-1302F cuenta con indicadores de
temperatura (T1-1302F), presion (P1-802A) y nivel (LIT-1302A). Las lineas de salida de las balas
de butano son succionadas por la bomba P-1208, la cual descarga en la bomba P-1212 y envia el
propano a la GRB para su respectiva venta.

Las balas D-1302A/D son las encargadas de recibir la gasolina proveniente del enfriador
E-916, cada bala cuenta con indicadores de presién, temperatura y nivel, los cuales permiten tener
un adecuado control de los equipos. Los TI-1302A, PI1-803A y LIT-1302B indican la temperatura,
presion y nivel del propano respectivamente en la D-1302A. Los TI1-1302D, PI-803 y LIT-1303
indican la temperatura, presion y nivel de gasolina respectivamente en la D-1302D. Las corrientes
de salida de las balas D-1302A/D son succionadas por la bomba P-1211, quién descarga en la
bomba P-1209 y envia hacia la Estacién 2.

La bala D-1303A es la encargada del almacenamiento de varsol, cuenta con los TI-1303A,
P1-804 y LIT-1304, los cuales indican la temperatura, presion y nivel del varsol respectivamente.
La corriente de salida de la D-1303A puede direccionarse a través de dos lineas; la primera linea

tiene como destino la GRB (succion P-1208), sin embargo, como actualmente no se almacena



gasolina se encuentra cerrada. En la segunda linea la succion la realiza la bomba P-1211, la cual
descarga en la bomba P-1209, quién es la encargada de recircular el varsol hacia el proceso en la
planta. Finalmente, hacia la bala D-1303B fluye la corriente de condensados del acumulador D-
432, a una temperatura (TI1-1303B), presion (PI-805) y nivel (LIT-1305) indicados. Estos

condensados descargan en la linea de salida de la bala de gasolina D-1302A.

5. Simulacién numérica de la compresion de gas del campo asociado

La simulacién numérica es una herramienta muy importante a nivel de ingenieria pues
permite disefiar, analizar y optimizar sistemas y fendmenos complejos de manera eficiente y
precisa. Para el caso especifico de un proceso, estas herramientas computacionales permiten
determinar la factibilidad preliminar de una tecnologia mediante la evaluacion de diferentes
escenarios de implementacion. La realizacion de experimentos en un ordenador disminuye el
riesgo e incertidumbre asociados a la realizacion de pruebas piloto o la masificacion del proceso a
escala real. Para el presente estudio, se desarroll6 inicialmente un modelo que representa la planta
actual de los sistemas de compresion e inyeccion de Gas Lift del Campo (Figura 2). El simulador
numérico seleccionado para el estudio fue el software ASPEN HYSYS, desarrollado por
AspenTech. Aspen Hysys es un software de simulacién de procesos ampliamente utilizado en la
industria petrolera para disefiar, analizar y optimizar procesos de produccioén, refinacion y
transporte de petroleo y gas. Este software utiliza modelos matematicos avanzados para simular y
predecir el comportamiento de los procesos quimicos y termodinamicos involucrados en la
produccién y refinacion del petroleo y el gas. La simulacion con Aspen Hysys permite a los

ingenieros y disefiadores de procesos explorar diferentes opciones de disefio y operacion, analizar



y resolver problemas en el proceso y reducir el tiempo y los costos asociados con la
experimentacion en la planta. Ademas, el software también puede ayudar a los ingenieros a evaluar
el impacto ambiental de los procesos y a cumplir con los requisitos reglamentarios y de seguridad.

Figura 2. Tren de compresion de la estacion del campo de estudio.
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De esta manera, es utilizado en disefio de procesos, rendimiento y optimizacion. EI modelo
fue desarrollado bajo la licencia que se encuentra disponible en el CENTIC de la Universidad
Industrial de Santander. La descripcion detallada del modelo de procesos construido se presenta
en las siguientes secciones.

5.1. Modelo termodinamico

Para el estudio de procesos asociados al gas con presencia de componentes hidrocarburos
y de baja polaridad, el modelo termodinamico se asocia a la ecuacion de estado (Carlson, 1996).
Para la presente investigacion, se selecciond la ecuacion de estado de Peng — Robinson, siendo
esta una de las mas utilizadas.

5.2  Descripcion del modelo de simulacion
5.2.1 Seleccion de componentes

Dada la composicion presentada en la seccién 4 (Tabla 1), se procedio a desarrollar la
seleccidn de componentes y definir la corriente de entrada de la planta de tratamiento. En la tabla
6 se presentan los compuestos descritos, segun los datos obtenidos de la fisicoquimica del gas
inyectado y su fraccion molar.

Tabla 6.

Composicién del gas utilizado en el proceso de simulacion numérica.

Compuesto % Molar Compuesto % Molar

Metano 79,5030 n-Hexano 0,0670
Etano 6,2860  Oxigeno 0,0000
Propano 2,7420  Nitrégeno 1,5090
i-Butano 0,5360 Hidrogeno 0,0000
n-Butano 0,7630 CcoO 0,0000
i-Pentano 0,3830 CO2 8,0280

n-Pentano 0,1830 H2S 0,0000




5.2.2 Desarrollo del modelo base de simulacion

El sistema, ilustrado en la Figura 3, describe el proceso llevado a cabo para el
acondicionamiento del gas. Este consta de una corriente de entrada de 51 MMSCFD, la cual se
divide en 9 sistemas adicionales, donde se trata y se lleva a las condiciones de interés. Cada
corriente tiene un valor especifico, dependiendo del dimensionamiento de las facilidades

instaladas.

Figura 3. Seccion del sistema de compresion del campo: Modelo numérico

Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3
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Una vez cada corriente es distribuida, contindian en un proceso de 3 etapas, las cuales se
describen a continuacion:

5.2.2.1 Etapa 1. Esta consta de un separador bifasico, que opera a las condiciones de
entrada de la corriente de gas. De este equipo se dividen dos corrientes: una de gas, que pasa al
restante proceso de la etapa uno, y otra de petroleo, que pasa a mezclarse con las corrientes liquidas
de las etapas restantes. Como se observa en la Figura 4, esta configuracion mantiene en fase vapor

todos los componentes de la corriente.



Figura 4. Separador bifasico de primera etapa

—— Name compresor Gas4 (5-Liq scruber 1 C5-a etapa 1

i Vapour 1,0000 0,0000 1,0000

C5 athiber Temperature [F] 60.00 60,00 60,00
etapa 1 Pressure [psia) 14,65 14,65 14,65
Molar Flow [kscfd] 3923 0,0000 3923

Mass Flow [Ib/hr] 9060 -0,0000 9060

Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 49,18 0,0000 49,18

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 402e+004 -6,718e+004 -4402e+004

i Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4465 22,63 4465

C5-Liq scruber 1 Heat Flow [Btu/hr] -1,896e+007 -0,0000 -1,896e+007

Una vez la corriente sale del separador, pasa por un conjunto de compresores (figura 5),
los cuales llevan la presion hasta 130 psi, seguido por un enfriador (figura 6); este Gltimo retira
cerca de 21.000 BTU/h, logrando tumbar la temperatura de 300 F a 260 F.

Figura 5. Sistema de compresion de primera etapa

— Name C5-a etapa 1 (5-salida etapa 1 C5-h1
Vapour 1,0000 1,0000 <empty>
Temperature [F] 60,00 2184 <empty>
S-e(bpa 1 Pressure [psia) 14,65 40,65 <empty>
T carn Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>
Mass Flow [Ib/hr] 9060 9060 <empty>
i LigVol Flow [USGPM] 49,18 49,18 <empty>
1C5— lida etapa Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4402e+004 -4 246e+004 <empty>
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4465 4524 <empty>
Heat Flow [Btu/hr] -1,896e+007 -1,829e+007 6,711e+005
Name C5-salida etapa 1 C5-salida etapa 1 C5-h1.1
Vapour 1,0000 1,0000 <empty>
Temperature [F] 2184 3018 <empty>
CSJetapa Pressure [psia] 40,65 65,65 <empty>
A | o Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>
C5-h1.1 Mass Flow [lb/hr] 9060 9060 <empty>
LiqVol Flow [USGPM] 49,18 49,18 <empty>
JL Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -4 246e+004 -4,156e+004 <empty>
CS—saidﬁ etapa 1.1 Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4524 4554 <empty>
Heat Flow [Btu/hr] -1,829e+007 -1,791e+007 3,863e+005
Figura 6. Seccion de enfriamiento de gas
Name (C5-salida etapa 1 C5-a scruber etay c5-Q1
Vapour 1,0000 1,0000 <empty>
C5-a scfuber etapa Temperature [F] 3018 260,0 <empty>
2 Pressure [psia) 65,65 1300 <empty>
o Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>
s-Q1 Mass Flow [lb/hr] 9060 9060 <empty>
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 49,18 49,18 <empty>
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 156e+004 -4 206e+004 <empty>
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4554 4353 <empty>
1C5-cooler - Heat Flow [Btu/hr] -1,791e+007 -1,812e+007 2,115e+005



5.2.2.2 Etapa 2. Esta consta de un sistema similar. Corresponde a un separador de media
presion, que recibe la corriente de gas a 130 psi (Figura 7). Este divide la corriente de gas y liquidos
bajo las mismas condiciones de entrada. Tal como se describié en la etapa 1, la corriente de
liquidos se combina con las de las demas etapas en una sola corriente. Asimismo, el gas que sale
del separador ingresa a un compresor, que lleva la presiéon hasta los 320 psi, aumentando su
temperatura hasta los 420 F (Figura 8). una vez pasa por el compresor, un enfriador reduce la
temperatura a 260 F, sin alterar el valor de presion (Figura 79.

Figura 7. Separador bifasico de segunda etapa

——
C5-a
etapa

gé‘;;'é’be’ Name C6-a scruber etaj C6-Liq scruber 2 C6-a etapa 2

Vapour 1,0000 0,0000 1,0000

Temperature [F] 260,0 260,0 260,0

Pressure [psia] 130,0 130,0 1300

Molar Flow [kscfd] 3923 0,0000 3923

Mass Flow [lb/hr] 9060 0,0000 9060

Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 49,18 0,0000 49,18

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4,206e+004 -4,206e+004 -4.206e+004

Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4353 4353 4353

Heat Flow [Btu/hr] -1,812e+007 -0,0000 -1,812e+007
!
C5-Uq

scruper 2

Figura 8. Sistema de compresion de segunda etapa

Name C6-a etapa 2 C6-salida etapa 2 C6-h2

iC5-dtapa Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

C5fI'E Temperature [F] 260,0 4234 <empty>

Pressure [psia) 130,0 320,0 <empty>

Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>

Mass Flow [Ib/hr] 9060 9060 <empty>

LiqVol Flow [USGPM] 4918 4918 <empty>

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 206e+004 -4021e+004 <empty>

Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4353 4406 <empty>

JL Heat Flow [Btu/hr] -1,812e+007 -1,732e+007 7,950e+005
C5-3alida

etapga 2

Figura 9. Seccidn de enfriamiento de segunda etapa



Name
W Vapour
C54 Temperature [F]
scryiber

etapa 3 Pressure [psia]

Molar Flow [kscfd]

Mass Flow [Ib/hr]

Std Ideal Lig Vol Flow [USGPM]
- Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]
5-Q2 Molar Entropy [Btu/Ibmole-F]
Heat Flow [Btu/hr]

C5-cooler
etapa 2

5.2.2.3 Etapa 3. Esta etapa, tltima del proceso antes de unir las corrientes de gas de las 9
divisiones, se implementa una etapa de separacion de alta (Figura 10). Nuevamente, esta corriente
de gas, a la salida del separador, es comprimida por encima de los 900 psi, presion requerida en el

proceso (Figura 11). Dicha corriente es enfriada desde los 464 F hasta 260 F (Figura 12), la cual

C5-salida etapa 2 C5-a scruber etaj

1,0000
4234

320,0

3000

6928

37,61
-4,021e+004
44,06
-1,325e+007

esta a disposicion para la implementacion del proceso gas lift.

Figura 10. Separador bifasico de tercera etapa

C;:_ Name

g'”’ Vapour
(e:ts;:ac?ber Temperature [F]
Pressure [psia]
Molar Flow [kscfd]
Mass Flow [Ib/hr]
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM]
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]
Molar Entropy [Btu/lbmole-F]
Heat Flow [Btu/hr]

Cs-Lig
scruber 3

Figura 11. Sistema de compresidn de tercera etapa

1,0000
260,0
310.0

3000
6928
3761

-4,213e+004

4172

-1,388e+007

C6-a scruber etaj C6-Liq scruber 3

1,0000
260,0

310,0

3923

9060

49,18
-4.213e+004
4172
-1,815e+007

0,0000

260,0

3100
0,0000
0,0000
0,0000
-4,213e+004
41,72
-0,0000

(5-Q2
<empty>
<empty>
<empty>
(empty)
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

6,337e+005

C6-a etapa 6
1,0000

260,0

3100

3923

9060

49,18
-4,213e+004
41,72
-1,815e+007



T Name C6-a etapa 6 C6-salida etapa 3 C6-h3
Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

§5L‘°°" B ———— 260,0 46438 <empty>

e Pressure [psia) 3100 940,0 <empty>

Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>

Mass Flow [Ib/hr] 9060 9060 <empty>

LigVol Flow [USGPM] 4918 4918 <empty>

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4,213e+004 -3,984e+004 <empty>

1 Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 41,72 42,36 <empty>
gg—sﬂaléda Heat Flow [Btu/hr] -1,815e+007 -1,716e+007 9,884e+005

Figura 12. Seccion de enfriamiento de tercera etapa

Name C6-salida etapa 3 C6-a Mix de salic C6-Q3

Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

Temperature [F) 4648 260,0 <empty>

Pressure [psia] 940,0 930,0 <empty>

:‘35 Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>

- Mass Flow [lb/hr] 9060 9060 <empty>

. Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 4918 4918 <empty>

cs_a_mr'm de Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,984e+004 -4,239e+004 <empty>

CS-cooler etapa salda Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4236 3927 <empty>
3 Heat Flow [Btu/hr] -1,716e+007 -1,826e+007 1,099¢+006

No obstante, pese a que este proceso cuenta con diversos sistemas de adecuacion, con esta
configuracion no es posible recuperar los condensados asociados a la corriente de gas, debido
principalmente a las condiciones necesarios para alcanzar el punto de rocio. Por lo tanto, se
requiere desarrollar una nueva configuracion, con la que se pueda obtener una corriente liquida de

condensados, cuyo valor es de alto interés en la industria.

5.3  Alternativas empleadas para la recuperacion de condensados en fase de compresion

La modificacion de un sistema de compresion en HYSYS implica ajustar los parametros
del equipo de compresion, como la presion, la potencia y las eficiencias, para optimizar su
funcionamiento y cumplir con los objetivos de disefio del proceso. Una de las alternativas que se
ha considerado para la recuperacion de liquidos es la restructuracion del sistema, bien sea por

adicion de equipos o verificacién de condiciones operativas. Para la presente investigacion, se



plantearon 3 alternativas, que incluyen modificaciones operativas y estructurales del sistema de
compresion. Cada una se describira a continuacion.
5.3.1 Alternativa 1: Sistema compresion — enfriamiento- intercambiador de calor

En la Figura 13 se presenta la estructura del sistema de compresion, considerando las
siguientes modificaciones:

Figura 13. Configuracién de sistema de compresion — enfriamiento — intercambiador

v Eliminacion del primer sistema de separacién, paso directo al sistema de
compresion de primera etapa, en la que se opera con un solo compresor, en vez de

dos.

v’ La segunda etapa tuvo cambios operativos, no estructurales. Estos seran descritos

en el paso a paso del proceso méas adelante.



5.3.1.1 Etapa 1. A partir de la divisién de corrientes, el gas de la corriente entra a un
compresor de primera etapa (Figura 14), donde la presion aumenta desde 14,7 psi hasta los
130 psi. Este trabajo también concibe un aumento importante de la temperatura (60 F a 414
F). Por esto se requiere un enfriador que disminuya la temperatura hasta los 260 F (Figura

15).

v’ La tercera etapa incluye un intercambiador de calor como reemplazo al enfriador,
donde las corrientes de gas y el acumulado de liquidos interactian. Esto se hace
con el fin de ajustar la temperatura de los condensados a las de transporte
recomendadas.

Figura 14. Sistema de compresién etapa 1 — alternativa 1

Name compresor Gas 1 (7-a salida etapa C7-h

Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

= Temperature [F] 60,00 4141 <empty>

C7-a sardvaletapa Pressure [psial 14,65 130,0 <empty>

1 Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>

Mass Flow [Ib/hr] 9060 9060 <empty>

&oan;%rfgor C7-h1 LigVol Flow [USGPM] 4918 4918 <empty>
Compresor Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -4.402e+004 -4,027e+004 <empty>

etapa 1 Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] 4465 4578 <empty>

Heat Flow [Btu/hr] -1,896e+007 -1,735e+007 1,616e+006

Figura 15. Sistema de enfriamiento etapa 1 — alternativa 1

Name C7-a salida etapa C7-a scruber etaj c7-Q1

Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

7.Q1 Temperature [F] 4141 260,0 <empty>
Pressure [psia] 130,0 130,0 <empty>

Molar Flow [kscfd] 3923 3923 <empty>

ooler Mass Flow [Ib/hr] 9060 9060 <empty>
e Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 4918 49,18 <empty>
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -4,027e+004 -4,206e+004 <empty>

SN Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4578 43,53 <empty>

§7-a scrber et2pa 1 et Flow [Btu/hr] 173564007  -1,812e+007 7,699¢+005

5.3.1.2 Etapa 2. En esta segunda etapa se daran las condiciones para alcanzar el punto de
rocio y recuperar los condensados de la corriente de gas. La etapa comienza con un separador

bifasico, donde se dividen las corrientes en liquidos y gases (Figura 16). A partir de alli, la corriente



de gas ingresa a un compresor, el cual eleva la presion hasta los 500 psi, mientras que la
temperatura rodea los 500 F (Figura 17). De alli, la corriente comprimida pasa a un enfriador,
donde se alcanza el punto de rocio a la presion dada, cuya temperatura estd asociada a los 15 F,
sin afectar seriamente la presion de la corriente (Figura 18). Es importante destacar que el gasto
de energia esta cercano a 2.47 y 7.46 MMBTU/h para conseguir estas temperaturas.

Figura 16. Separador bifasico de segunda etapa - alternativa 1

g7 aetapa Name C7-a scruber etaj (7 liq etapa 2 C7 a etapa 2

Vapour 1,0000 0,0000 1,0000

Temperature [F] 260,0 2600 260,0

Pressure [psia) 130,0 1300 1300

c7 Molar Flow [kscfd] 3923 0,0000 3923
scruber

etapa 2 Mass Flow [Ib/hr] 9060 -0,0000 9060

Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 4918 0,0000 4918

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 206e+004 -4 206e+004 -4 206e+004

Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] 4353 4353 4353

Heat Flow [Btu/hr] -1,812e+007 -0,0000 -1,812e+007

Figura 17. Sistema de compresién etapa 2 — alternativa 1

C7-h2

Compresor
etapa 2

Name
Vapour
o Te F
C7-asalida |cmperture(f]
etapa 2 Pressure [psia)

Molar Flow [kscfd]
Mass Flow [Ib/hr]
LigVol Flow [USGPM]

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]
Molar Entropy [Btu/Ibmole-F]

Heat Flow [Btu/hr]

C7 a etapa 2 (7-a salida etapa

1,0000 1,0000
260,0 506,9

1300 500,0

3923 3923

9060 9060

49,18 49,18
-4,206e+004 -3,918e+004
4353 4430
-1,812e+007 -1,688e+007

Figura 18. Sistema de enfriamiento etapa 2 — alternativa 1

C7-a salida
etapa

c7
cooler
etapa
2

—
C7-Q2

Name

Vapour

Temperature [F]

Pressure [psia)

Molar Flow [kscfd]

Mass Flow [Ib/hr]

Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM]
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]
Molar Entropy [Btu/lbmole-F]
Heat Flow [Btu/hr]

Ly
C7-a salida
scruber 3

C7-a salida etapa C7-a salida scrub

1,0000 0,9955

506,9 15,00

500,0 495,0

3923 3923

9060 9060

49,18 49,18
-3,918e+004 -4492e+004
4430 36,11
-1,688e+007 -1,935e+007

C7-h2
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

1,238e+006

C7-Q2
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

2,470e+006



5.3.1.3 Etapa 3. A partir de este punto, se retirara el condensado de la corriente de gas
proveniente de la etapa dos y se llevara el gas a las condiciones de presion y temperaturas
requeridas para su posterior tratamiento. La etapa inicia con un separador bifasico, donde se
garantiza que la composicion liquida sea extraida en su totalidad, mientras que el gas para a la
zona de compresion, donde se lleva a 940 psi (Figura 19). El liquido proveniente de esta corriente,

asi como la composicion actualizada del gas, se presenta las propiedades descritas en la tabla 7.

Figura 19. Sistema de compresién etapa 3 — alternativa 1

Name C7-a etapa 3 (7-a Mix de salid C7-h3
Vapour 1,0000 1,0000 <empty>
C7-a Mtx_ Temperature [F] 15,00 1110 <empty>
de salida Pressure [psia) 4950 940,0 <empty>
Molar Flow [kscfd] 3905 3905 <empty>
Mass Flow [Ib/hr] 8962 8962 <empty>
g LiqVol Flow [USGPM] 4882 4882 <empty>

—— C7-h3 Molar Enthal -4,482¢+ . +
olar Enthalpy [Btu/Ibmole] 4482e+004 4.409e+004 <empty>
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 36,18 36,51 <empty>
Heat Flow [Btu/hr] -1,922e+007 -1,891e+007 3,148e+005

Tabla 7.

Composicidn de las fases gaseosa y liquida en la segunda etapa.

% Molar % Molar corriente

Compuesto . .

corriente de gas de liquido

Metano 79,7748 19,4091
Etano 6,2735 9,0603
Propano 2,6897 14,3099
i-Butano 0,5078 6,7736
n-Butano 0,7049 13,5980
i-Pentano 0,3165 15,0929
n-Pentano 0,1418 9,2950
n-Hexano 0,0344 7,2723
Oxigeno 0,0000 0,0000
Nitrogeno 1,5153 0,1106
Hidrégeno 0,0000 0,0000
CoO 0,0000 0,0000
CO. 8,0413 5,0783
H.S 0,0000 0,0000




Analizando el balance de masa, se observa que, por condensacion, la nueva corriente es de
50,77 MMSCF/d, con una diferencia de 230.000 SCF/d sobre el volumen inicial del proceso. Por
su parte, el volumen recuperado de condensados es de 124 bbl/d.

5.3.1.4 Etapa 4. Esta es la tltima etapa planteada para el proceso. Aca se busca llegar a las
condiciones de temperatura de los fluidos, considerando que el gas debe salir con 110 F, mientras
que los condensados deben estar por encima del punto de congelacion. Dado esto, en esta etapa se
afiadié al sistema un intercambiador de calor, en el que interactlan la corriente de gas y
condensados (Figura 20). La corriente de gas pierde cerca de 2 F al contactar la de condensados,
yendo esta Ultima por la carcasa y ganando cerca de 9 F. Al conseguir estas condiciones, el gas
estéa listo para seguir los procesos de tratamiento y venta, mientras que los condensados podran ser
aprovechados.

Figura 20. Seccion de mixer e intercambiador de calor

—
— C7-a Mix de salida
C7-Liq final

MIX-100
Intercambiador

C7-hot

liq
Name C7-a Mix de salid: C7-a Mix de salid: C7-liq C7-hot liq
Vapour 1,0000 1,0000 0,2251 02752
Temperature [F] 1110 109.8 -9.858 19,12
Pressure [psia] 940,0 9240 130,0 129,5
Molar Flow [kscfd] 5,077e+004 5077e+004 2297 2297
Mass Flow [Ib/hr] 1,165e+005 1,165e+005 1264 1264
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 6347 6347 4603 4603
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -4,409e+004 -4,409e+004 -6,608e+004 -6,509e+004
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 36,51 36,53 21,59 2372
Heat Flow [Btu/hr] -2,458e+008 -2,458e+008 -1,666e+006 -1,641e+006

Finalmente, esta etapa se cierra con la separacion del gas de la corriente de condensados,
con el fin de garantizar la seguridad de los equipos y locaciones, evitando tener una atmosfera

explosiva en el sistema (Figura 21).



Figura 21. Sistema de separacion liquido — gas en la corriente de condensados — alternativa 1.

— Name C7-hotliq  C7 hot Iq final C7 gas corriente

C7 gas corriente
Iq Vapour 0,2421 0,0000 1,0000
Temperature [F] 0,2022 0,2022 0,2022
Pressure [psia] 129,5 1295 1295
. Molar Flow [kscfd] 2297 1741 55,60
_Fq%no( i Mass Flow [lo/hr] 1264 1115 1487
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 4603 3,860 0,7430
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -6,574e+004 -7,015e+004 -5,195e+004
= Molar Entropy [Btu/lomole-F] 2233 16,87 3941
C7hotlafinal  Heat Flow [Btu/hr] -1,658e+006 -1,341+006 -3,172e+005

5.3.2 Alternativa 2: Implementacion de Turbo — Expander

En la figura 22 se presenta la modificacion al sistema de compresion, teniendo en cuenta
las consideraciones anteriormente nombradas. El proceso de Turbo Expander implica la expansion
de gas a través de una turbina en la que se convierte la energia cinética del gas en energia mecénica.
Luego, esta energia mecanica se utiliza para accionar un compresor que comprime el gas a una
presion mayor (Zhang & Cen, 2016). Finalmente, el gas comprimido se enfria y seco para su
almacenamiento y distribucion. En este sistema se redefine la configuracion a partir de la tercera
etapa. Cada una de estes se describe a continuacion:

Figura 22. Configuracién de sistema Turbo — Expander

5.3.2.1 Etapa 1. Posterior a la distribucion del gas por lineas, este proceso recibe esta
corriente con un sistema de separacion de fluidos, indicado para cuando existan condiciones de
liquidos libres (Figura 23). Posteriormente, este gas es comprimido en una etapa inicial, el cual es

llevado a los 66 psi y 300 F, con un trabajo aproximado de entre 164.000 y 496.000 BTU/h (Figura



24). Una vez se lleva a estas condiciones, esta corriente pasa por un enfriador, donde la temperatura
disminuye hasta los 260 F, mientas que la presion aumenta a 130 psi (Figura 25).

Figura 23. Sistema de separacion de etapa 1 — alternativa 2.

Name Compresor Gas 8 (8 liqu etapa 1 (8 - a salida etap
Vapour 1,0000 0,0000 1,0000
Temperature [F] 60,00 60,00 60,00
Pressure [psia] 14,65 14,65 1465
Molar Flow [kscfd] 1.186e+004 0,0000 1,186e+004
Mass Flow [lb/hr] 2,739%9e+004 0,0000 2,739%9e+004
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1487 0,0000 1487
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 402e+004 -6,718e+004 -4 402e+004
- Molar Entropy [Btu/lomole-F] 4465 22,63 4465
C8liquetapa  eat Fiow [Btu/hi] -5,733e+007 00000  -5733e+007

Figura 24. Sistema de compresion de etapa 1 — alternativa 2.

Name (8 - a salida etap (8 salida a coole Q1

Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

¢ Temperature [F] 60,00 300,0 <empty>

Q1 Pressure [psia) 14,65 66,67 <empty>

K‘1 01 Molar Flow [kscfd] 1,186e+004 1,186e+004 <empty>
Mass Flow [Ib/hr] 2,73%9e+004 2,739e+004 <empty>

LigVol Flow [USGPM] 1487 1487 <empty>

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 402e+004 -4 159e+004 <empty>

C8 salida g cooler etapa Molar Entropy [Btu/lomole-F] 4465 4548 <empty>
1 Heat Flow [Btu/hr] -5,733e+007 -5416e+007 3,170e+006

Figura 25. Sistema de enfriamiento de etapa 1 — alternativa 2.

Name (8 salida a coolel C8 a scruber etap cs Qi

Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

C8 Temperature [F] 3000 260,0 <empty>

‘ Q1 Pressure [psia) 66,67 300,0 <empty>

Molar Flow [kscfd] 1,186e+004 1,186e+004 <empty>

E'1 01 Mass Flow [Ib/hr] 2,739%9e+004 2,739%e+004 <empty>
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1487 1487 <empty>

Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -4,159¢+004 -4 213e+004 <empty>

———— Molar Entropy [Btu/lomole-F] 4548 41,79 <empty>

C8 a scruber etapa 2 keat Fiow [Btu/hr -5416e+007  -5487e+007 7,086e+005

5.3.2.2 Etapa 2. Esta etapa inicial, al igual que la anterior, consta de un sistema de
separacion de liquidos, el cual no altera las condiciones de presion y temperatura de la corriente

(Figura 26). Asimismo, esta etapa consta de un sistema de compresion que lleva la presion a 800



psi y la temperatura a 440 F (Figura 27). Por ultimo, se instala un sistema de enfriamiento, donde
se reducen cerca de 10 psi y 390 F de la corriente (Figura 28).

Figura 26. Sistema de separacion de etapa 2 — alternativa 2.

8 - asalida etapa Name (8 a scruber etap (8 liqu a etapa 2 (8 - a salida etap
Vapour 1,0000 0,0000 1,0000
Temperature [F] 260,0 260,0 260,0
Pressure [psia] 300,0 300,0 300,0
Molar Flow [kscfd] 1,186e+004 0,0000 1,186e+004
Mass Flow [Ib/hr] 2,739%9e+004 0,0000 2,739%9e+004
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1487 0,0000 1487
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 213e+004 -4 213e+004 -4 213e+004
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 41,79 41,79 41,79
Heat Flow [Btu/hr] -5487e+007 -0,0000 -5,487e+007

(2:8 liqu a etapa

Figura 27. Sistema de compresion de etapa 2 — alternativa 2.

iy Name (8 - a salida etap (8 salida a coole Q2

8 salida a cooler etapa V2pour 1,0000 1.0000 <empty>
Temperature [F] 260,0 4403 <empty>

Pressure [psia) 300,0 800,0 <empty>

Molar Flow [kscfd] 1,186e+004 1,186e+004 <empty>

Mass Flow [Ib/hr] 2,73%e+004 2,739%e+004 <empty>

LigVol Flow [USGPM] 1487 1487 <empty>

Q2 Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4213e+004 -4012e+004 <empty>

K-104 Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 41,79 4236 <empty>
Heat Flow [Btu/hr] -5,487e+007 -5,226e+007 2,611e+006

Figura 28. Sistema de enfriamiento de etapa 2 — alternativa 2.

Name (8 salida a coole: (8 salida a expar 8 Q2

Vapour 1,0000 1,0000 <empty>

Temperature [F] 4403 48,00 <empty>

Pressure [psia] 800,0 790,0 <empty>

Molar Flow [kscfd] 1,186e+004 1,186e+004 <empty>

Mass Flow [Ib/hr] 2,739e+004 2,73%e+004 <empty>

N C8 Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1487 1487 <empty>
» Q7 Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4012e+004 -4479%9e+004 <empty>
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 4236 35,60 <empty>

E-100 Heat Flow [Btu/hr] -5,226e+007 -5,834e+007 6,082e+006

Este proceso es el de mayor consumo energético del sistema; sin embargo, no es suficiente

para retirar los condesados de la corriente de gas, debido a que el punto de rocio, a esa temperatura,



estad por debajo de los 25 F, por lo cual se requirié un sistema complementario pensado para llevar
las presiones y temperaturas del sistema a las adecuadas a condiciones de rocio. Este sistema de
Turbo — Expander se desarrollé en la tercera etapa del proceso y requiere un diverso juego de
sistemas y equipos para retirar los liquidos de la corriente (Centeno, 2021).

5.3.2.3 Etapa 3. Este sistema parte del sistema de expansion del gas, donde se lleva la
presion hasta los 500 psi, reduciendo la temperaturaa 5,5 F (Figura 29). Para completar el proceso
de separacion de liquidos, esta corriente pasa por un separador bifasico, donde se conservan las
condiciones de presion y temperatura y cuyas corrientes de salida son dirigidas al mix de liquidos,
para los condensados, y al consecuente proceso de la corriente de gas (Figura 30).

Figura 29. Sistema de expansion de etapa 3 — alternativa 2.

Name (8 salida a expar (8 salida a separ. Q3

Vapour 1,0000 0,9895 <empty>

Temperature [F] 48,00 5517 <empty>

Pressure [psia) 790,0 500,0 <empty>

Cs Molar Flow [kscfd] 1,186e+004 1,186e+004 <empty>
Q3 K-102 Mass Flow [Ib/hr] 2,739e+004 2739¢+004 <empty>
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1487 1487 <empty>

% Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -4 479%¢+004 -4 506e+004 <empty>

C8 salida 3 separador . enopy tuiomole- 3560 579 <empty

Heat Flow [Btu/hr] -5,834e+007 -5,869e+007 3461e+005

Figura 30. Sistema de separacion de etapa 3 — alternativa 2.

Name (8 salida a separ. C8 liqu salida a n C8 salida a comp

C8 salida a conjpresor etapa 3 Mapors e S e
Temperature [F] 5517 5517 5517

Pressure [psia] 500,0 500,0 500,0

V10T Molar Flow [kscfd] 1,186e+004 1248 1,174e+004

Mass Flow [Ib/hr] 2,739e+004 6558 2,673e+004

Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 1487 2435 146,2

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -4 506e+004 -6,512e+004 -4 485e+004

Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 35,79 21,20 35,95

T f ida a mix Heat Flow [Btu/hr] -5,869e+007 -8,925e+005 -5,779e+007

En este punto se obtiene en la corriente una porcién de condensados, como se puede
observar en la tabla 8. El gas que sale del separador es comprimido, posteriormente, utilizando la

energia obtenida del Expander, alcanzando la temperatura de 42 F, con una presién de 644 psi



(Figura 31). En el mismo orden, se realiza la combinacion de las corrientes de condensados
producto de las 3 etapas de separacion, recuperando un total en todas las corrientes de 148 bbl/d
de condensado y una produccién de gas de 50,46 MMSCF/d, viéndose reducido el volumen de gas
en 540.000 SCF/d (Figura 32).

Tabla 8.

Composicion de las fases gaseosa y liquida en la tercera etapa.

% Molar % Molar corriente
Compuesto . .
corriente de gas de liquido

Metano 80,1270 20,8355

Etano 6,2462 10,0271

Propano 2,6029 15,8187

i-Butano 0,4650 7,2107

n-Butano 0,6215 14,0634

i-Pentano 0,2412 13,7145

n-Pentano 0,1006 7,9345

n-Hexano 0,0180 4,6781

Oxigeno 0,0000 0,0000

Nitrégeno 1,5238 0,1171

Hidrégeno 0,0000 0,0000

Cco 0,0000 0,0000

CO2 8,0538 5,6004

H>S 0,0000 0,0000

Figura 31. Sistema de compresion post separacion de etapa 3 — alternativa 2.

Name (8 salida a comp (8 a intercambia Q3
| Vapour 1,0000 1,0000 <empty>
C8 salidp a conpresoretapa3—~ Temperature [F) 5517 4210 <empty>
Pressure [psia] 500,0 6443 <empty>
&:‘:.—Q—— Molar Flow [kscfd] 1,174e+004 1,174e+004 <empty>
K103 & Mass Flow [Ib/hr] 2,673e+004 2,673e+004 <empty>
LigVol Flow [USGPM] 146,2 146,2 <empty>
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -4 485e+004 -4458e+004 <empty>
gi:nsala intercanjbiador Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 35,95 36,08 <empty>
Heat Flow [Btu/hr] -5,779e+007 -5,745e+007 3461e+005

Figura 32. Sistema combinacion de corrientes liquidas — alternativa 2.



Name
Vapour
C8 ligp total Temperature [F]
Pressure [psia]
Molar Flow [kscfd]
i Mass Flow [Ib/hr]
t1:8 liqu etapa Std Ideal Liq Vol Flow [USGP!
MIX-101 Molar Enthalpy [Btu/lbmole]

C8 liqu sajida a mix

C8 liqu a etapa
2 Heat Flow [Btu/hr]

C8liqu salidaan

M]

Molar Entropy [Btu/Ibmole-F]

0,0000
5517
500,0
1248
6558
2435

-6,512e+004

21,20

-8,925e+005

C8 liqu etapa 1 C8liqu a etapa 2 C8 liqu total

0,0000 0,0000 0,3946
60,00 260,0 -63,70

14,65 3000 1465
0,0000 0,0000 1248
0,0000 0,0000 6558
0,0000 0,0000 2435
-6,718e+004 -4,213e+004 -6,512e+004
22,63 4179 2312
-0,0000 -0,0000 -8,925¢+005

Se puede evidenciar que, en este ultimo proceso, la temperatura de los condensados esta

cercana a las — 64 F, por lo cual sera necesario aumentarla para evitar aproximarse al punto de

congelamiento. Dicho esto, un sistema de intercambio de calor fue instalado para aumentar la

temperatura de los condensados y llevar estos a condiciones de transporte (Figura 33). En este

sistema, la corriente de gas es transportada por los tubos, mientras que la de liquido se hace por la

coraza. En este caso, la temperatura de los liquidos aument6 hasta los 6 F, con una caida de presion

en 10 psi y 5 F de temperatura en la corriente de gas. La corriente de liquidos, a las condiciones

dadas, puede ser enviada a almacenamiento, mientras que la corriente de gas es comprimida

nuevamente, para alcanzar la condicion de 900 psi y 100 F (Figura 34).

Figura 33. Sistema de intercambiador de calor — alternativa 2.

C8 amix Vapour
110F Temperature [F]

C8 liqu total
Pressure [psia]

Molar Flow [kscfd]

Mass Flow [lb/hr]

Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM]
C8 a intercambiador Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]
final Molar Entropy [Btu/Ibmole-F]
C8 liq total caliente ..; Fiow [Btu/he)

Name (8 a intercambiad

1,0000
42,10

6443
1,174e+004
2,673e+004
146,2

-4458e+004

36,08

-5,745e+007

C8 a mix 110F
1,0000

38,00

635,0
1,174e+004
2673e+004
146,2
-4.462e+004
36,03
-5,750e+007

(8 liqu total C8 liq total calient

0,3946
-63,70

14,65

1248

6558

2435
-6,512e+004
23,12
-8,925e+005

0,6461
-02122
14,65

1248

6558

2435
-6,153e+004
3145
-8/434e+005

Figura 34. Sistema de compresion post intercambiador gas — gas etapa 3 — alternativa 2.

Name
CS?mix Yopous
final Temperature [F]

Pressure [psia]

Molar Flow [kscfd]

Mass Flow [Ib/hr]

- LigVol Flow [USGPM]
. Q4 Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]

?FO?: mix K-105 Molar Entropy [Btu/lbmole-F]

Heat Flow [Btu/hr]

C8 a mix 110F

1,0000
38,00
635.0

1,174e+004
2,673e+004
146,2

-4462e+004

36,03

-5,750e+007

C8 a mix final
1,0000

99,39

950,0
1,174e+004
2,673e+004
146,2
-4415e+004
36,24
-5,690e+007

Q4
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

5,997e+005



Tal como en la alternativa 1, en esta alternativa se planted la separacion de gas de la
corriente de condensados (Figura 35). Esto se hizo a través de un sistema de separacion bifasico
donde, como resultado, se tiene una corriente de liquido de 136 bbl/d y 21,65 KSCF/d. la corriente
de condensados puede ser enviada directamente a los tanques de almacenamiento, mientras que el
gas puede requerir otro tratamiento adicional, el cual no sera contemplado dentro del alcance de
esta investigacion.

Figura 35. Sistema de compresion post intercambiador gas — gas etapa 3 — alternativa 2.

— Name (8 liq total calier C8 Iq total calien C8 gas de corrier
C8 gas de corriente
concensados Vapour 0,6461 0,0000 1,0000
Temperature [F] -0,2122 -0,2122 -0,2122
Pressure [psia) 14,65 14,65 14,65
— V-104 Molar Flow [kscfd] 1248 4418 80,64
C8 liq total caliente
Mass Flow [Ib/hr] 655,8 3249 3309
Std Ideal Liq Vol Flow [USGPM] 2435 1,066 1,369
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -6,153e+004 -7436e+004 -5451e+004
- Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 3145 12,59 41,79
C8 Iq total caliente
final Heat Flow [Btu/hr] -8,434e+005 -3,607e+005 -4,826e+005

5.4 Andlisis técnico y comparacion de alternativas
Considerando las simulaciones realizadas, las alternativas para el proceso de compresion y
recuperacion de condensados puede ser evaluada desde tres aspectos fundamentales (Centeno,

2021):

v' Condiciones de envio de gas. Uno de los aspectos mas importantes esta
relacionado con garantizar las condiciones de recepcion del gas en los procesos
préximos a la compresion, donde se requiere que el gas tenga, por lo menos, una

presion de 900 psi y una temperatura de 100 F.

v" Recuperacion de condensados. Como objetivo final, las alternativas
implementadas buscan recuperar la mayor cantidad de condensados de la corriente

de gas. No obstante, también requiere que esté por encima del punto de congelacion



(- 40 F) y que genere la menor cantidad de vapores en los tanques de
almacenamiento, para evitar atmosferas explosivas en el sistema (Barreiro &

Obando, 2021).

En este orden de ideas, se propone una modificacion a la evaluacion planteada por Centeno
etal. (2021), donde se ubican diferentes aspectos relacionados con factores de seguridad y aspectos
técnicos. Asi entonces, en la tabla 9 se proponen los aspectos técnicos relacionados con la
recuperacion de condensados y los parametros finales de la corriente de gas. A continuacion, se
describira la seleccién de los rangos de cada uno de estos parametros, basado en aspectos técnicos
y de seguridad.

Tabla 9.

Parametros de evaluacion técnica de las alternativas de recuperacion de condensados.

Pardmetros Valores Unidad Peso Alternativa  Alternativa
recomendados especifico (%) 1 2
Presion de 900 psi 20 924 950
entrega gas
Temperatura de 100 = 20 110 100
entrega gas
Recuperacion de <1 % 3,75 3,9295 0,2344
metano
Recuperacion de <1 % 3,75 7,0020 0,9745
etano
Recuperacion de > 10 % 3,75 16,7408 6,8657
propano
Recuperacion de > 10 % 3,75 8,7940 7,6258
i-Butano
Recuperacion de > 15 % 3,75 18,0108 19,5769
n-Butano
Recuperacion de > 30 % 3,75 20,5209 30,8399
i-Pentano
Recuperacion de > 20 % 3,75 12,6929 19,7090

n-Pentano



Recuperacion de

>10 % 3,75 10,0067 13,9750
n-Hexano
Volumen de 100 bbl/d 10 124 148
condensados

Nota. Modificado de Centeno et al. (2021). Identificacion de alternativas técnicas para incrementar

la recuperacion de condensados en una corriente de gas ventas de un campo colombiano usando
Aspen — Hysys.

v Presion y temperatura de entrega. En estos parametros esta consignado cerca del

40% de la evaluacion del proceso, debido a que son condiciones especificas

requeridas para que el gas pueda ser recibido en los puntos de entrega o en los

procesos aguas arriba de la etapa de compresion. En este caso, los parametros de

entrega son 900 psi y 100 F, los cuales se cumplen con la configuracion

seleccionada para cada sistema.

v" Recuperacion de metano y etano. Este parametro es designado por aspectos de
seguridad, considerando que regularmente se encuentran en fase gaseosa y podrian
representar riesgo por condiciones de atmosfera explosiva. Los requerimientos de
entrega indican que la fase liquida no puede contener una fraccion molar mayor a
1%, por lo cual es importante tener en cuenta esto a la hora de realizar el disefio
(Alvarez-Alvarez et al., 2014; Hayduk, 1982; Kundu et al., 2016). Como se puede
observar, la alternativa de implementacion de Turbo — Expander es con la que se

consigue cumplir esta condicion, que tiene un 7,5% de peso especifico.

v Recuperacion de propano y butanos. Estos condensados son los de mayor valor
comercial que no tienen restricciones de obtencion. Las alternativas buscan

recuperar la mayor cantidad posible, sin embargo, en gran cantidad de procesos



puede ser complicado obtenerlos con razon de costo aceptable (Cox & Rydberg,
2004; Sadus, 1992). Como se puede observar en la tabla 9, en el caso del propano,
solo la alternativa uno configuracion de compresion — enfriamiento -
intercambiador de calor puede recuperar mas del 10%, en fraccién molar, de la
corriente de gas. Asimismo, en cuanto a lo relacionado con las corrientes de
butanos, se observa que se cumple la condicion de recuperacion en ambos €asos.

Estos parametros combinados tienen un peso especifico de 7.5%.

v" Recuperacion de pentanos y hexano. Estos componentes son los mas comunes de
obtener de los livianos del gas (Cox & Rydberg, 2004). Su valor comercial es de
alto interés en la industria y su procesamiento es relativamente de bajo costo. En
este caso, se observa que solo la alternativa 2 Turbo — Expander cumple con los

requerimientos determinados en las investigaciones consultadas en la literatura.

v" Volumen de condensados. El objetivo principal de la restructuracion del sistema
de compresion. Como referente, se busca que se recolecten méas de 100 bbl/d de la
corriente gaseosa, considerando que hay condiciones limite de recepcion de
volimenes de gas y costos asociados a la recuperacion por la implementacion de
nuevos equipos y gastos energéticos. En ambos casos se cumple la condicion de
recuperacion, siendo el escenario 2 el de mayor recuperacion.

Como se puede observar, se da cumplimiento en la mayoria de los parametros y
condiciones para implementar las alternativas. Sin embargo, la alternativa implementacién de
Turbo — Expander presenta los escenarios de mayor cercania a los valores esperados y

recomendados en la literatura. Por lo anterior, esta tecnologia puede ser implementada en campo



y generar un mejoramiento técnico del proceso de compresion. Esta tecnologia se selecciona
debido a que permite la recuperacion de condensados con una implementacion de equipos de la
alternativa 1 compresion — enfriamiento — intercambiador de calor, con una recuperacion
promedio mayor, lo que representa mayores ingresos por volumen de condensados. De igual
manera, uno de los parametros mas importantes fue la no formacion de atmosferas explosivas en
la corriente de condensados, criterio critico de seguridad y operatividad de la planta de tratamiento,
cuyo valor esté en un porcentaje menor al 1% de metano y etano. Con la tecnologia de Turbo
Expander se dio cumplimiento a este criterio, ademas de cumplir con las condiciones operativas

técnicas establecidas de entrega de presion y temperatura.

55 Andlisis de confiabilidad

La confiabilidad de un proceso se refiere a la capacidad del proceso para producir
resultados consistentes y predecibles durante un periodo prolongado de tiempo bajo diferentes
condiciones. En otras palabras, se trata de la capacidad de un proceso para funcionar de manera
confiable y sin fallas durante un largo periodo de tiempo (Manterola et al., 2018; Quero Virla,
1997). La confiabilidad de un proceso es importante en muchos campos, como la industria
manufacturera, la ingenieria, la gestién de proyectos y la gestién de la calidad. Un proceso
confiable puede ayudar a garantizar la calidad y la eficiencia de los productos y servicios, reducir
los costos de produccion y mejorar la satisfaccion del cliente. El objetivo principal de este analisis
es proporcionar una vision cuantitativa de la confiabilidad de un sistema, identificar posibles
puntos débiles y tomar decisiones informadas sobre el mantenimiento preventivo, las estrategias

de mitigacidon de riesgos y las mejoras necesarias (Manterola et al., 2018; Quero Virla, 1997).



En esta seccion, se presenta una evaluacion de confiabilidad, basado en los requerimientos
operativos y en la informacion obtenida de las sensibilidades del sistema de mejor rendimiento,
Turbo Expander. Este proceso tom6 como base el establecimiento de los objetivos, la validacion
de los parametros ligados a ellos y el analisis de riesgo asociados a la implementacion. El detalle

se presenta a continuacion.

v Obijetivo de la evaluacion: Una vez implementado el sistema de Turbo Expander,
se observa que la corriente permite la recuperacion de 136 bbl/d de condensado, lo
que indica que, a la salida del sistema, se tendra un gas con mas de 80% de metano.
Asimismo, se garantiz6 que no se formaran hidratos en cualquiera de las etapas de
proceso, esto asociado a las condiciones objetivo de cada uno de los equipos del
sistema (Figura 36). Por su parte, el andlisis bibliografico y la informacion
operativa del campo permitid identificar los puntos de congelacién y las variables
asociadas a atmosferas explosivas, los cuales determinaron los puntos de partida de

las condiciones de recuperacion de liquidos de las corrientes.

Figura 36. Envolvente de fase y curva de formacion de hidratos del gas final de tratamiento.
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v" Métricas de evaluacion. Las métricas a emplear en este caso fueron: Condiciones

operacionales a la salida del sistema de compresion de liquidos, porcentaje de
recuperacion de componentes en la corriente de condensados y volumen de
recuperacion de liquidos. En cada etapa se analizaron los riesgos del sistema,
asociados a seguridad (generacion de atmosferas explosivas), defectos técnicos
(formacion de hidratos, condiciones operativas por fuera de los limites establecidos
en las corrientes aguas arriba) y beneficios econdmicos del proceso (consumo
energético y venta de condensados). Inicialmente, con lo ilustrado en la tabla 9, se
determinaron las condiciones de seguridad en relacién con la formacién de
atmosferas explosivas con relacién al porcentaje de metano y etano en la corriente
liquida de condensados; observando que, con la tecnologia turbo expander, se
obtuvieron valores acordes a las medidas de seguridad reportadas en la literatura.

Por su parte, las condiciones de salida, tanto de gas como de liquido, fueron



acopladas a los requerimientos de la planta de tratamiento, con 110 F y 900 psi. Por
altimo, la recuperacion de 136 bbl/d de condensado, cuya referencia cercana es el
crudo Brent, puede comercializarse cerca a los US$50, por lo cual se puede estimar
un analisis economico de la tecnologia estudiada.

Analisis de riesgo. Es importante realizar un analisis de riesgos para identificar los
posibles riesgos asociados con la implementacion del sistema de turbo expander,
como la posible reduccién de la eficiencia del sistema de compresion de gas o la
posible obstruccion del sistema de turboexpander debido a la acumulacion de
solidos o liguidos. Los riesgos asociados mas importantes estan relacionados con
la pérdida de compresion del sistema por la variacion de las condiciones actuales
de operacion y el desarrollo de atmosferas explosivas que afectan la operatividad
de la planta. Para ello, en el primer caso, fue necesario adaptar los sistemas de
compresion, variando la posicion de los compresores de gas para alcanzar la
condicion de presién y temperatura deseada. En este caso no se requirieron nuevos
compresores, sino la reestructuracion del sistema; sin embargo, si se necesitd un
nuevo separador, al final de la corriente de condensados, y un intercambiador de
calor, que reemplaz6 un enfriador del sistema original. Con ello, se dio solucion a
la dificultad técnica que podria acarrear la instalacion de este sistema. Asimismo,
y en aras de conservar la seguridad y los requerimientos de fabricantes en los
equipos, este sistema permitié obtener condensados con menos de 1% de metano y
etano, cumpliendo con la normativa de seguridad relacionada con la formacién de
atmosferas explosivas. Asimismo, la adicion de un sistema de separacion permitié

recuperar una fase 100% liquida, que puede ser directamente aprovechada.



5.6 Analisis econé6mico

El analisis econdmico desempefia un papel fundamental en la evaluacion de cualquier
proyecto o proceso, Y el sistema de turboexpander para la recuperacién de condensados no es una
excepcion. Este proceso innovador ofrece una solucion eficiente y rentable para maximizar la
recuperacion de condensados presentes en corrientes de gas. El objetivo de este analisis econémico
es evaluar la viabilidad financiera de implementar un sistema de turboexpander en términos de
costos, beneficios y rentabilidad. En este analisis, se consideraran tanto los costos de inversion
inicial como los costos operativos y mantenimiento a lo largo de la vida atil del sistema. Ademas,
se evaluaran los beneficios econdmicos derivados de la recuperacién de condensados adicionales,
como el incremento en los ingresos por la venta de condensados.

Asimismo, se examinaran los indicadores financieros clave, como el Valor Presente Neto
(VPN), la Tasa Interna de Retorno (TIR) y el Periodo de Recuperacién (Payback time), para
evaluar la rentabilidad del proyecto. Estos indicadores proporcionaran una vision clara sobre la
viabilidad econdémica del sistema de turboexpander y ayudaran a los tomadores de decisiones a
evaluar la conveniencia de su implementacién. A continuacién, en la Tabla 10, se presentan los
costos asociados a la adquisicion de equipos, mantenimiento de estos y traslado de facilidades de
superficie para la adecuacion de sistemas, este Gltimo item esta relacionado con el compresor de
alta del sistema Turbo Expander. Estos datos fueron obtenidos a partir de la investigacion
desarrollada por Centeno et al. (2021)

Tabla 10.

Criterios de costos para evaluacion econémica de la alternativa seleccionada: Turbo Expander.

Inversion inicial




Costo de equipos + instalacion

Separador $ 185,200.00
Intercambiador $ 358,500.00
Expansor $ 585,800.00
Reubicacion - reacondicionamiento de equipos  $ 225,900.00
Total $ 1,355,400.00
Costos operativos

Separador $ 31,484.00
Intercambiador $ 60,945.00
Expansor $ 99,586.00
Mantenimiento de equipos de campo $ 38,403.00
Total $ 230,418.00

Costos utilitarios $ 38,585.00

Nota. Modificado de Centeno et al. (2021). Identificacion de alternativas técnicas para incrementar
la recuperacion de condensados en una corriente de gas ventas de un campo colombiano usando
Aspen — Hysys.

Basado en lo anterior, se desarrollaron los calculos de VPN, TIR y payback time, con base
en un criterio de venta de condensados de US$50, precio considerado como conservador segun los
actuales de crudo de esa calidad. En la Tabla 11, se presentan los resultados de la evaluacion,
considerando 5 afios de ejecucion del proyecto, donde se asume un caudal constante de
condensados (136 bbl/d) y el mantenimiento de los equipos, sin cambios en ellos. De igual manera,
se asume que el descuento para el calculo de la TIR es de 10%.

Tabla 11.

Analisis econdémico de la alternativa seleccionada: Turbo Expander.

Afo Ingresos Costos operativos Flujo de caja
0 $ = $ 1,355,400.00 $ -1,355,400.00
1 $2,483,700.00 $ 269,003.00 $ 2,214,697.00
2 $2,483,700.00 $ 269,003.00 $ 2,214,697.00




3 $ 2,483,700.00 $ 269,003.00 $ 2,214,697.00
$ 2,483,700.00 $ 269,003.00 $ 2,214,697.00
5 $ 2,483,700.00 $ 269,003.00 $ 2,214,697.00

TIR (%) 162%
VPN (USD$) $ 8,325,748
Payback time (dias) 102

Como se puede observar, los aspectos econdmicos estudiados reflejan viabilidad
econdmica del proyecto, con un Valor Presente Neto positivo y que genera mas de USD$ 8M, con
una tasa interna de retorno que indica una recuperacion de casi 2 veces en el periodo estudiado,
con un tiempo de pago menor a 6 meses. Considerando las evaluaciones técnicas, econémicas y
de confiabilidad, la alternativa 2 Turbo Expander es la iniciativa recomendada para implementarse
en la planta de compresion, con mayor recuperacion de condensados y cumpliendo las condiciones

de seguridad y operatividad del sistema.

6. Conclusiones

En esta investigacion se evaluaron dos alternativas para la reestructuracion del sistema de
compresion de un campo de gas, con el objetivo de mejorar la eficiencia en la recuperacion de
condensados y cumplir con los requerimientos técnicos del proceso. Basado en los resultados, se
presentan las siguientes conclusiones:

Luego de analizar las diferentes opciones, se concluye que la alternativa de Turbo —
Expander es la méas adecuada para el campo de gas en cuestion. Esta opcion ofrece una serie de
ventajas técnicas que permite una mayor eficiencia en la recuperacion de condensados. Ademas,

su disefio permite mantener los costos de mantenimiento y operacion.



Asimismo, se demostré que la alternativa de Turbo — Expander cumple con los
requerimientos técnicos del proceso, ya que se ajusta a las necesidades de caudal y presion de los
sistemas de transporte y almacenamiento de gas. Por su parte, la configuracion permite mantener
los aspectos de seguridad asociados a la recuperacion de metano y etano, y cumple con la mayoria

de los valores estandares de recuperacion de propano, butanos, pentanos y hexano.

7. Recomendaciones

Se recomienda desarrollar un analisis de sensibilidad de los equipos implementados,
basado en el mejoramiento de la eficiencia energética y la maximizacion de los procesos de
recuperacion de condensados.

Asimismo, se recomienda evaluar alternativas relacionadas con procesos de
deshidratacion, como el trietilenglicol. Esto con el fin de evaluar una serie de posibilidades de
recuperacion en procesos aguas arriba.

Adicionalmente, se recomienda la implementacion de un analisis econdmico después de
impuestos, para validar las utilidades en el ejercicio producto de la recuperacién de los condesados

y el tratamiento/mantenimiento de los nuevos activos del campo.
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