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SIMBOLOGIA Y ABREVIATURAS
GN = Gas Natural
LGN = Liquidos del Gas Natural.
PSLCYV = Planta Separadora de Liquidos Carlos Villegas.
RSV = Reciclaje de Vapor Dividido (Recycle Split Vapor).
RSVPP = RSV con refrigeracion y prepresurizaciéon por propano (RSV with propane
refrigeration and pre-pressurization).
RSVPE = RSV con refrigeracion combinada de propano y etileno (RSV with propane and
ethylene combined refrigeration).
RSVPM = RSV con refrigeracion por propano y refrigerante mixto (RSV with propane and
mixed refrigerant refrigeration).
GSP = Proceso de subenfriamiento por gas (Gas sub-cooled Process).
CRR = Reflujo de residuos en frio (Cold Residue Reflux).
RSVG = RSV con un método de preenfriamiento dividido y una torre de absorcion (RSV
with a split pre-cooling method and an absorption tower).
RSVF = RSV con separador flash (RSV with flash separator).
SRCR =es RSV con proceso de rectificacion suplementaria con compresion o (supplemental
rectification with compression).
ISS = Turboexpansor Original.
IPSI = Corriente de producto inicial (Initial Product Stream).
HPA = Absorbedor de alta presion (high-pressure absorber).
SCORE = Reciclaje encima de la cabeza de una Sola Columna de Ortloff (single-column
overhead recycle process)
GPM = Galones por mil pies cubicos.
GIJA = Gasoducto de Integracion Juana Azurduy
BM&E = Balance de Materia y Energia.
Ec = Ecuacion.
TMD y TMA = Toneladas métricas por dia y Toneladas métricas por afio.
BPD y BPA = Barriles por dia y Barriles por afio.
VAN = Valor Actual Neto

TIR = Tasa Interna de Retorno
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RESUMEN

Mediante el proyecto se efectud el analisis técnico de adecuacion y mejoramiento del
proceso de Reciclaje de Vapor Dividido (RSV) en la operatividad de la Planta Separadora de
Liquidos Carlos Villegas, a través del diagnéstico de sus limitaciones y comparacion de los
modos de operacion para que las unidades criogénicas incrementen la eficiencia de recuperacion
de licuables, estableciendo criterios para la obtencion de los productos de la planta e incluyendo
la evaluacion econdmica.

La metodologia, basada en un enfoque cuantitativo y comparativo, consistid en
seleccionar una de las tecnologias RSV mejoradas, encontrando que el proceso RSV con
prepresurizacion y refrigeracion por propano (RSVPP) se adecta de la forma mas versatil a las
caracteristicas y necesidades de la planta, debido a que la adicién de un compresor de entrada
permite que el gas de alimentacion ingrese a alta presion hacia los intercambiadores de calor
reduciendo el calor latente de condensacion.

Los resultados obtenidos con los balances de materia y energia juntamente con la
simulacion en el software Aspen Hysys indicaron que el proceso RSVPP mejora la recuperacion
de liquidos del gas natural (LGN) desde un 35% y 55% hasta un 64% y 87% en modo rechazo
y recuperacion de etano respectivamente, incrementando la produccion de GLP, isopentano y
gasolina estabilizada. Los indicadores financieros alcanzan valores positivos para el VAN, TIR
del 90% y 54%, donde el periodo de retorno de la inversion oscila entre 3 a 4 afios fortaleciendo
la factibilidad del proyecto.

Palabras Clave: Recuperacion de LGN, Proceso RSV, Operatividad.



SUMMARY

The project carried out a technical analysis of the adequacy and improvement of the
Recycle Split Vapor (RSV) process in the operability of the Liquid Separation Plant Carlos
Villegas, through the diagnosis of its limitations and comparison of the operating modes so that
the cryogenic units increase the efficiency of liquefiable recovery, establishing criteria for
obtaining the products of the plant and including the economic evaluation.

The methodology, based on a quantitative and comparative approach, consisted of
selecting one of the improved RSV technologies, finding that the RSV process with
prepressurization and propane refrigeration (RSVPP) is the most versatile in its adaptation to
the characteristics and needs of the plant, because the addition of an inlet compressor allows the
feed gas to enter at high pressure towards the heat exchangers, reducing the latent heat of
condensation.

The results obtained from the material and energy balances together with the simulation
in the Aspen Hysys software indicated that the RSVPP process improves the natural gas liquids
(NGL) recovery from 35% and 55% to 64% and 87% in rejection mode and ethane recovery
respectively, increasing the production of LPG, isopentane and stabilized gasoline. The
financial indicators reach positive values for the FNPV, IRR of 90% and 54%, where the
payback ranges between 3 to 4 years, strengthening the feasibility of the project.

Keywords: NGL Recovery, RSV Process, Operability.



CAPITULO 1 - GENERALIDADES

1.1. INTRODUCCION

La industria de Hidrocarburos se divide en tres sectores: Usptream, que abarca desde la
exploracion y explotacion hasta la produccion; Midstream, encargado del transporte y
almacenaje y el sector el Downstream que estda comprendido por todas las actividades
relacionadas a la industrializacién de las materias primas hasta la obtencion de productos y su
comercializacion. Especialmente en Bolivia, el procesamiento del gas natural es un pilar
fundamental dentro de este ultimo sector, incluyendo la recuperacion de los liquidos del gas
natural (LGN).

Entre las plantas mas importantes del pais, se encuentra la Planta de Separacion de
Liquidos Carlos Villegas (PSLCV), también conocida como Planta Gran Chaco, que cumple un
rol esencial en la recuperacion de LGN, entre sus secciones principales se encuentran las
Unidades Criogénicas que utilizan la tecnologia del proceso de Reciclaje de Vapor Dividido,
también denominado proceso RSV por sus siglas en inglés Recycle Split Vapor, licenciado por
la Empresa Americana Ortloff. El proceso RSV permite que la planta cuente con un esquema
de operacion flexible entre modo recuperacion y rechazo de etano.

Los productos de la PSLCV son: Gas Residual, Etano (en modo de recuperacion de
etano), Gas Licuado de Petroleo (GLP), Isopentano y Gasolina estabilizada. No obstante, la
PSLCV, asi como su operatividad, necesitan mejorar su eficiencia porque la planta inicamente
ha operado en modo rechazo de etano debido a que este componente se incluye en el gas residual
destinado a exportacidn; sin embargo, es importante tomar en cuenta las repercusiones de la
finalizacion del contrato de venta del gas residual y hacer una evaluacion de los productos a
obtenerse, porque son productos regulados y deben cumplir con las especificaciones de calidad
establecidas por la normativa vigente, ademas de maximizar los volimenes de produccion para
satisfacer la demanda buscando también incrementar los ingresos economicos para el pais al
recuperar los hidrocarburos licuables del gas natural y por ello se debe abastecer a los
consumidores.

Existen estudios relacionados a la optimizacion de procesos de recuperacion de LGN
que pueden aplicarse para la maximizacion de utilidades de planta relacionados a analisis

técnico-econoémicos de los procesos potenciales de recuperacion de LGN se han orientado a las



variaciones en las composiciones de la alimentacion, y comparacion integral de procesos RSV
mejorados para tratar gases de alimentacion no convencionales en condiciones especiales. La
aplicacion de tecnologias RSV mejoradas que se han desarrollado en los ultimos afios, ha tenido
el proposito de establecer los parametros de optimizacion relacionados a la separacion de LGN,
donde la metodologia se basa en realizar un diagnéstico de la operatividad la eficiencia y
rentabilidad de la planta.

1.2. ANTECEDENTES

Para comenzar a indagar sobre las posibles adecuaciones y mejoras en las diferentes
unidades de procesamiento del Gas Natural, se puede mencionar que se ha optado por el estudio
del desarrollo de proyectos de redisefio y optimizacion. Para ello, ha sido necesario reconocer
que existe informacion preliminar que permite establecer un punto de partida, de tal forma en
este apartado se recopilan estudios, analisis y hallazgos que han construido el acervo que se
tiene sobre la tematica propuesta para este proyecto de investigacion.

En este sentido, en los Emiratos Arabes Unidos, Chebbi et al. (2010) estudiaron la
recuperacion optima de etano en el proceso de turboexpansion convencional considerando
diferentes presiones del desmetanizador y diferentes alimentaciones evaluando la recuperacion
maxima posible para cada valor de la presion del desmetanizador y el sistema de refrigeracion
mediante modelos de simulacion en Aspen Hysys. En los resultados se descubre que la
recuperacion se ve afectada negativamente a presiones mas altas del desmetanizador; ademas,
un sistema de control es capaz de adaptarse a los cambios necesarios en las variables de disefio
(incluida la presion del desmetanizador) para la optimizacion, junto con un proceso flexible que
abarque los posibles cambios requeridos en términos de recuperacion de refrigeracion a medida
que cambia la presion del desmetanizador.

En Iran, Mehrpooya etal. (2010) desarrollaron la presentacion de una nueva
configuracion de proceso integrado de recuperacion de LGN con un sistema de
autorrefrigeracion (ciclo abierto-cerrado) con un requisito minimo de energia, con el fin de
analizar la necesidad de refrigeracion externa mediante un ciclo cerrado o abierto que esté
relacionado con la composicion del gas de entrada, mediante Aspen Hysys se disefia una
configuracion con refrigeracion externa de manera que sea similar a la configuracion propuesta
en la seccion de separacion, donde el alto rendimiento de los intercambiadores de calor de

corrientes multiples, los altos niveles de recuperacion de los liquidos de hidrocarburos y la baja



potencia de compresion requerida (en la seccion de refrigeracion interna) son tres de las
caracteristicas mas importantes de la configuracién propuesta. Se evaluaron los efectos del
caudal y la presion del auto-refrigerante mixto en el rendimiento del proceso. Asimismo, se
realizaron pruebas con varios valores para la composicion de la alimentacion y los resultados
mostraron que el proceso puede funcionar de manera eficiente con diferentes alimentaciones.
Los resultados reflejaron que con esta configuracion se pueden lograr altas recuperaciones de
liquido encima del 90%.

En Malasia, Getu et al. (2013) realizaron un analisis técnico-econémico de los procesos
potenciales de recuperacion de liquidos de gas natural (LGN) bajo variaciones en las
composiciones de la alimentacion, llevando a cabo un estudio de simulacion para comparar
procesos representativos de recuperacion de LGN considerando una variedad de composiciones
de alimentacion clasificadas como pobres y ricas. Se analizaron esquemas tales como el Proceso
de subenfriamiento por gas (GSP), Reflujo de residuos en frio (CRR) y Reciclaje de Vapor
Dividido (RSV) se centran en la mejora en la parte superior de la columna desmetanizadora.
Adicionalmente los esquemas de corriente de producto inicial IPSI-1 e IPSI-2 se centran en la
parte inferior de la columna desmetanizadora. Todos los esquemas de proceso se construyeron
utilizando Aspen HYSY'S con un conjunto comun de criterios operativos. Posteriormente, se ha
evaluado el efecto de la variacion de la composicion de la alimentacion y su impacto en el
analisis econémico para los diferentes esquemas de proceso. El proceso de turboexpansion
inicial (ISS), asi como los procesos GSP, CRR y RSV generalmente requieren mas refrigeracion
para las alimentaciones ricas que para las pobres. Las alimentaciones pobres dan un menor
rendimiento del rehervidor que las ricas. El esquema de proceso RSV muestra un consumo de
energia de recompresion excepcionalmente mayor en comparacion con los otros esquemas de
proceso (ISS, GSP, CRR, IPSI-1 e IPSI-2). El esquema de proceso RSV muestra un costo anual
totalizado y un tiempo de recuperacion mas altos en comparacion con todos los demas esquemas
de proceso.

En los Emiratos Arabes Unidos, Kherbeck & Chebbi (2015) también realizaron un
estudio orientado a la optimizacion de la recuperacion de etano en procesos de turboexpansion,
con la finalidad de evaluar los procesos CRR y GPS mediante simulaciones en Aspen Hysys.
Donde se ha descubierto que la adicion de un segundo separador frio, que funciona a menor

temperatura, en el GSP conduce a una mayor o menor recuperacion segun el contenido de LGN



del gas de alimentacion y la presion del desmetanizador. EI GSP también se compara con el
proceso de turboexpansor convencional. La optimizacion muestra que agregar mas equipos o
incluso la division del flujo puede conducir a una menor recuperacion de etano. Por otro lado,
el proceso CRR es la opcion mas viable para la baja presion del desmetanizador con una
recuperacion de etano del 99,9% para el gas pobre considerado. Sin embargo, agregar mas
complejidad al proceso puede conducir a una menor recuperacion de etano.

En la Republica de Corea, Jin & Lim (2018) desarrollaron un estudio orientado a la
evaluacion econdomica de esquemas de procesos de recuperacion de LGN para composiciones
de alimentacion pobre, se compard el desempeilo econdomico de varios esquemas de
recuperacion de LGN teniendo en cuenta que los esquemas ISS e IPSI son procesos tipicos en
la recuperacion de LGN, especialmente en los campos normales y ricos, mientras que los
esquemas de columna de depuracion y separador HHC tienen ventajas para las alimentaciones
pobres. Todos los esquemas fueron construidos por el software de simulacion Hysys y
optimizados utilizando un algoritmo. El analisis de rentabilidad indica que la ganancia bruta y
el tiempo de pago dan una tendencia similar en comparaciéon con los estudios anteriores; sin
embargo, los resultados dan resultados diferentes cuando se considera el costo anualizado total,
especialmente en términos de condicion de alimentacion pobre. Los resultados muestran que el
esquema de columna de depuracion muestra el mejor desempefio econdmico en comparacion
con otros esquemas bajo composiciones de alimentacion pobre (valor de GPM inferior a 2,3).

En China, Hu et al. (2019) llevaron a cabo un estudio de la optimizacion y analisis
exergético de procesos de recuperacion de liquidos de gas natural para la maximizacion de
utilidades de planta, con el objetivo de maximizar las ganancias de las plantas de recuperacion
de liquido de gas natural. Por ello, se compararon sistematicamente tres procesos de expansion,
conocidos como SCORE, HPA vy entre ellos el proceso RSV, antes de seleccionar uno para la
planta de recuperaciéon de LGN. Para mejorar el rendimiento de una planta existente, se
compararon y analizaron los tres esquemas de proceso con Aspen Hysys. Los resultados
reflejaron que un absorbedor de alta presion (HPA) funciond mejor debido al compresor
agregado y a una utilizacion mas razonable de la energia fria. E1 HPA se optimiz6 ain mas
estableciendo una funcion objetivo e identificando y ajustando las variables principales sobre

la base de un nuevo algoritmo de optimizacion. Aumentar la presion de entrada y la eficiencia



adiabatica de los compresores también son formas efectivas de reducir la irreversibilidad del
proceso, recomendando también agregar refrigeracion externa en la optimizacion posterior.

También en China, Zhang et al. (2020) realizd una comparacion integral de procesos
mejorados de reciclaje vapor dividido para la recuperacion de etano para estudiar mejoras del
proceso RSV para tratar gases de alimentacion no convencionales en condiciones especiales,
mediante la evaluacion de tres procesos mejorados: RSV con refrigeracion y prepresurizacion
por propano (RSVPP), RSV con refrigeracion combinada de propano y etileno (RSVPE) y RSV
con refrigeracion por propano y refrigerante mixto (RSVPM); en términos de economia,
consumo de energia y exergia. Para este estudio se utilizd los Softwares Aspen Process
Economic Analyzer y Aspen Hysys. Los resultados obtenidos establecen que el RSVPP, que
utiliza sdlo prepresurizacion para compensar la capacidad de enfriamiento insuficiente del
sistema, tiene los mejores beneficios econdmicos entre los tres procesos mejorados debido a su
estructura de proceso simple. Ademaés, mediante el andlisis del consumo de energia de los
procesos RSV mejorados, se encuentra que el RSVPM tiene el consumo de energia unitario mas
bajo, seguido por el RSVPP y RSVPE. En la evaluacion de exergia de los procesos RSV
mejorados, se encontrd que, entre los tres procesos, el RSVPE tiene la mayor destruccion total
de exergia y el RSVPM tiene la més pequefia. La eficiencia exergética del RSVPP es la mas
baja entre los tres procesos, solo 16,05%, mientras que las eficiencias exergéticas del RSVPE y
RSVPM son superiores al 30%.

Asimismo, en China; Jiang & Li (2021) realizaron una comparaciéon econdmica y
termodinamica de procesos mejorados de vapor dividido de reciclaje para la recuperacion de
etano bajo diferentes composiciones de alimentacion ricas. Se evaluaron tres procesos RSV
mejorados: el primero con un método de preenfriamiento dividido y una torre de absorcion
(RSVGQ), el otro con separador flash (RSVF) y un proceso con rectificacion suplementaria con
compresion (SRCRC). Se emplearon las herramientas de Aspen HYSYS y Aspen EDR para el
disefio de equipos. Los resultados mostraron que el proceso SRCR tiene un costo de inversion
relativamente alto debido al equipo compresor recientemente agregado. Adicionalmente, los
costos de inversion de los procesos RSVG y RSVF no son muy diferentes. Por otro lado, los
tres procesos mejorados RSVG, RSVF y SRCR enriquecen el contenido de metano de la
corriente de alimentacion en la parte superior del desmetanizador al agregar la torre de

absorcion, el separador flash y el compresor del desmetanizador, y estas mejoras reducen el



volumen de retorno de gas residual. Sin embargo, el proceso RSVF mejorado con el separador
flash recientemente agregado tiene los costos mas bajos, un efecto de separacion de multiples
etapas significativo y costos operativos mas bajos; por ello sus propiedades econdmicas y

termodinamicas son significativamente mejores que las de los otros dos procesos mejorados.
1.3. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

A nivel mundial, el consumo de los productos derivados del Gas Natural crece y
continuara creciendo a medida del incremento de la poblacion, asi como del desarrollo del
Sector Downstream en la Industria de Hidrocarburos que son las bases principales para el
desarrollo de proyectos a gran escala. Por consiguiente, las plantas de procesamiento de Gas
Natural tienen la obligacion de cubrir la demanda dando cumplimiento también a las
especificaciones de calidad.

En este entendido, resulta vital la optimizacion del uso de los recursos naturales e
impulsar el desarrollo econdmico y sostenible especialmente en el sector de la matriz energética.
Ante la globalizacion de la industria hidrocarburifera, sumada a la creciente demanda de los
energéticos en el mercado internacional y al requerimiento de los diferentes productos del Gas
Natural, surge la necesidad de estudiar procesos y tecnologias mucho mads eficientes y
confiables.

En Bolivia, la oferta y demanda han impactado enormemente en la Industria de
Hidrocarburos, tomando en cuenta que también se debe hacer énfasis en la materia prima
considerando las reservas probadas, probables y posibles de Gas Natural, ademas del estudio de
mercado de los productos comercializables. Por tanto, todas las plantas del pais necesitan
optimizar sus procesos ante la situacion actual y para ello, es necesario el desarrollo de
proyectos de adecuacion y mejoramiento en las unidades de procesamiento del Gas Natural.
Con la premisa de avanzar con el desarrollo del pais, es necesario iniciar una politica
generalizada y definida con la industrializacion. No obstante, la industria instalada en el pais,
asi como las operaciones y los procesos utilizados hoy en dia no son los mas eficientes, por ello
se genera la necesidad de optimizarlos; ya que las tecnologias deben generar mayor valor
agregado a los recursos naturales para proveer de ingresos por plusvalia y aprovechar la matriz

energeética.



1.3.1. Identificacion del Problema

En la Planta de Separacion de Liquidos Carlos Villegas (PSLCV), el proceso de
Reciclaje de Vapor Dividido también conocido como proceso RSV (Recycle Split Vapor)
presenta algunas limitaciones y por ello se necesitan realizar las adecuaciones que le permitan

mejorar el procesamiento del Gas Natural.

Figura 1.1. Diagrama Causa-Efecto
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Fuente: Elaboracion Propia

Enla Figura 1.1 se muestran las causas de que originan el problema planteado, las cuales
son explicadas a detalle y sus impactos en el efecto para el presente estudio.

e Materia prima: Las caracteristicas del gas de alimentacion a la planta definen
de gran manera el procesamiento del Gas Natural; razon por la cual la materia
prima recibe un impacto directo de la evaluacion de reservas de Gas Natural.

e Modos de operacion: El proceso RSV permite que la planta trabaje en dos
modos de operacion: modo recuperacion de etano y en modo rechazo de este
componente del Gas Natural. La planta actualmente solo trabaja en modo

rechazo de etano, el cual se ha enviado juntamente con el gas residual para su
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exportacion. No obstante, la planta necesita optimizar varias condiciones para el
modo de operacion de recuperacion de etano.

e Procesos y equipos: Existen mejoras de la tecnologia RSV respecto a la
secuencia del proceso y evaluacion de equipos; que pueden aplicarse en la planta
para alcanzar una mayor eficiencia en la separacion de liquidos del Gas Natural.

e Productos: La obtencion de los productos de la PSLCV, tales como el Gas
Residual, Etano (en modo de recuperacion de etano), Gas Licuado de Petrdleo
(GLP), Isopentano y Gasolina estabilizada; deben ser reevaluados en funcion a
los volimenes de produccion y a las especificaciones de calidad.

e Industrializacién: Si la planta operaria en modo recuperaciéon de etano, se
podria generar insumos como etano con destino a la industrializaciéon en
términos de petroquimica, ya que principalmente el etano es la materia prima
esencial para el desarrollo del complejo de etileno. La viabilidad de desarrollar
esta industria debe evaluarse previamente. Sin embargo, no se conoce con
certeza los volimenes que se podran disponer para este proyecto de
industrializacion.

e Mercado: El pronostico de la oferta y demanda resulta tornarse critico a
mediano y largo plazo, ademas del estudio de mercado de los productos
comercializables de PSLCV. Tomando en cuenta que se debe priorizar el
mercado interno sobre las exportaciones; también es importante considerar el
impacto de la finalizacion del contrato de venta de gas de Bolivia a Argentina.

Si la situacion actual continia con el tema de las reservas de Gas Natural, la disminucion
de materia prima repercutirda directamente en el gas de alimentacion de la PSLCV; por
consiguiente, la posibilidad de importaciones también debe ser analizada debido a la declinacion
de la produccion de los campos gasiferos. En este entendido, si no se tiene nuevos prospectos
de exploracion dentro del sector Upstream de la industria de hidrocarburos, y ademaés el sector
Dowstream no realiza adecuaciones dentro procesamiento del Gas Natural, se veran afectados

tanto sus operaciones, procesos, obtencion de productos, mercados, etc.
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1.3.2. Formulacion del problema

La formulacién del problema parte de la siguiente interrogante:

(Sera posible que la adecuacion y el mejoramiento del proceso de Reciclaje de Vapor
Dividido, conocido también como Recycle Split Vapor (RSV), en la operatividad de la planta
separadora de liquidos Carlos Villegas sea la mejor alternativa para desarrollar sus funciones
de forma mas eficiente dentro del procesamiento del Gas Natural?

Este estudio puede aportar significativamente con el andlisis de las caracteristicas del
gas de alimentacion a la PSLCV, la seleccion de tecnologias mejoradas del proceso RSV que
complementen y mejoren la operatividad, la obtencion de los productos de la separacion de los
LGN, la evaluacion de proyectos relacionados con la industria petroquimica y un estudio de
mercado interno y externo.

1.4. OBJETIVOS
1.4.1. Objetivo General

Realizar el analisis para la adecuacion y el mejoramiento del proceso de Reciclaje de
Vapor Dividido (RSV por sus siglas en inglés Recycle Split Vapor) en la operatividad de la
Planta de Separacion de Liquidos del Gas Natural Carlos Villegas (PSLCV), también conocida
como Planta Gran Chaco.

1.4.2. Objetivos Especificos

e Identificar las limitaciones de la tecnologia utilizada actualmente en la planta de
separacion de liquidos, RSV de Ortloff.

e Realizar la comparacion de las caracteristicas de los modos de operacion que permite el
proceso RSV, entre recuperacion y rechazo de etano dentro del procesamiento del Gas
Natural.

e Efectuar el andlisis técnico de los pardmetros de mejora en el proceso RSV de las
unidades criogénicas de la planta, para incrementar la recuperacion de los liquidos del
gas natural.

e [Establecer los criterios adecuados en la obtencion de los diferentes productos de la
planta.

e Elaborar una evaluacion econdmica para determinar la factibilidad del proyecto.
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1.5. JUSTIFICACION DEL PROYECTO
1.5.1. Justificacion Técnica

En la actualidad, la industrializacion del Gas Natural implementada en el pais,
incluyendo sus operaciones y procesos, no han alcanzado todas las expectativas; por ello, se
genera la necesidad de adecuarlos a la situacion. El presente estudio aporta en los objetivos del
desarrollo de la industria de hidrocarburos, dentro sector Downstream especificamente en el
procesamiento del Gas Natural, resultando de especial interés la separacion de liquidos por la
obtencion de productos valiosos como el GLP, isopentano y gasolina estabilizada, donde estos
dos ultimos son aditivos esenciales para los carburantes liquidos, cuya situacion de la demanda
se ha tornado critica en los ultimos periodos.

El presente proyecto surge con el propdsito de analizar bajo qué métodos se puede
adecuar y mejorar el proceso RSV con la que cuenta la Planta de Separacion de Liquidos del
Gas Natural Carlos Villegas (PSLCV), identificando sus limitaciones, comparando sus modos
de operacion para evaluar la operatividad de la planta y de esta forma encontrar los pardmetros
de mejora para alcanzar una mayor eficiencia.

En general, la tecnologia RSV de Ortloff, instalada en la PSLCV en las Unidades
Criogénicas, es muy versatil porque en teoria le permite trabajar con una flexibilidad operativa
entre dos modos diferentes: recuperacion y rechazo de etano. Sin embargo, es importante tener
en cuenta hasta ahora solo se ha operado en modo rechazo de etano; y cuando se requieran
recuperaciones ultra altas de este componente (si se desarrolla un complejo petroquimico)
pueden presentarse algunos inconvenientes en cuanto al rendimiento. No obstante, una de las
principales caracteristicas de esta tecnologia consiste en el hecho de que no solo puede instalarse
en una nueva instalacion, sino también puede modernizarse en una instalacion existente, lo que
da muchas posibilidades de evaluar los procesos mejorados que han surgido a partir de esta
tecnologia y aplicar el mas adecuado para la PSLCV.

Por consiguiente, mediante esta investigacion se establece criterios convenientes para
evaluar tecnologias, operaciones y procesos que pueden aplicarse en el procesamiento del Gas
Natural, especificamente en la recuperacion de liquidos en la PSLCV mejorando su eficiencia,
permitiendo obtener cantidades idoneas de los productos bajo las especificaciones de calidad

requeridas y optimizando también el consumo de energia, cuyo analisis permite orientar al
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proyecto a un enfoque metodologico cuantitativo basado en céalculos matematicos de balance
de materia y energia, ademas del analisis los resultados de la simulacién con Aspen Hysys.
1.5.2. Justificacion Econdomica

En la venta de gas de Bolivia a la Republica de Argentina siempre se han perdido
ingresos ya que en un principio se enviaban hidrocarburos licuables como es el caso del etano,
propano-butano (GLP), gasolina estabilizada e isopentano, a precio de gas residual. En
consecuencia, se recibia ingresos econémicos muy por debajo al valor real del Gas Natural rico
en derivados liquidos y eso generaba menos ingresos al Tesoro General de la Nacion (TGN).
La situaciéon cambid con la implementacion de la industrializacion ya que con Planta de
Separacion de Liquidos del Gas Natural y la recuperacion de hidrocarburos licuables se han
logrado mayores ingresos econdmicos para el pais. No obstante, se debe considerar las
repercusiones de finalizacion del contrato de venta de gas natural.

Seglin la Camara Boliviana de Hidrocarburos y Energia, dentro de las inversiones en el
sector Downstream, la planta Separadora de Liquidos Carlos Villegas (PSLCV) ha tenido una
inversion de $us 695.000.000. Ademas, la ingenieria basica muestra que los proyectos de los
complejos petroquimicos involucran una inversion desde S$us 1.200.000.000 a Sus
2.200.000.000, donde es importante resaltar que la materia prima principal para esta industria
sera proporcionada por la PSLCV, razén por la cual es imprescindible el desarrollo del presente
estudio para confirmar que se podran obtener los productos requeridos (CBHE, 2018).

El presente estudio también contribuye en la generacion mas ingresos para el pais debido
a que se busca maximizar los volimenes de produccion de los productos de PSLCV no solo
para satisfacer la demanda nacional, sino también para evaluar si existen las condiciones para
ampliar el mercado, porque permite evaluar las importaciones y exportaciones.

Esta investigacion también permite que el pais pueda realizar més ahorros debido a que
establece criterios para optimizar los costos de produccion dentro del procesamiento del Gas
Natural. Adicionalmente, es posible evaluar la factibilidad de proyectos futuros relacionados a
petroquimica tomando en cuenta las inversiones que conllevan, las mismas son bastante grandes
y por ello resulta fundamental una apropiada planificacion.

1.5.3. Justificacion Social
El Gas Natural ha tenido un rol fundamental a la hora de reducir la pobreza y mejorar

las condiciones de vida de la poblacion boliviana. Sin embargo, la sociedad también ha sido
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afectada por el crecimiento de la industrializacion de los hidrocarburos. Por consiguiente, es
imprescindible impulsar el desarrollo de proyectos de adecuacion, mejoramiento y optimizacion
de operaciones y procesos para la eficiente obtencion de productos que permitan satisfacer sus
necesidades. El incremento de la produccion de los liquidos del Gas Natural (LGN) permitira
abastecer los requerimientos de los consumidores, teniendo acceso a combustibles provenientes
este recurso natural, que ademas tengan un control de calidad establecido.

El desarrollo del presente proyecto también puede generar fuentes de empleo, porque la
mano de obra es esencial para mejorar la eficiencia de la PSLCV; y esto involucra tanto a los
operadores de planta como a los que realizan el trabajo de gabinete con los calculos de balance
de materia y energia; incluyendo el personal de la parte administrativa. En el entendido de que
también se puede mencionar a los futuros trabajadores de los complejos petroquimicos.

1.5.4. Justificacion Ambiental

Las mejoras en el proceso RSV ademas de incrementar la eficiencia en la recuperacion
de LGN; tiene ventajas ambientales debido a que el reciclaje de la corriente de gas residual
permite disminuir las cantidades de gas residual que se queman o se liberan a la atmosfera, lo
también reduce las emisiones de gases de efecto invernadero y otros contaminantes logrando
coadyuvar significativamente en el manejo de residuos y en la mitigacion del cambio climatico,
lo que a su vez aporta con la proteccidon del entorno natural circundante. Adicionalmente, la
adecuacion en el proceso RSV juntamente con la optimizacion del uso de los recursos naturales
y la energia en el procesamiento del gas natural también contribuye a una operacion mas limpia,
sostenible y con responsabilidad ambiental.

1.6. ALCANCE
1.6.1. Alcance Tematico

El proyecto esta enmarcado en el sector Downstream de la Industria de Hidrocarburos,
dentro del procesamiento del Gas Natural, especificamente en la recuperacion de liquidos
(LGN), tomando en cuenta el proceso RSV. Ademds, se desarrolla mediante estudios
comparativos de operaciones previstas como indicadas en base a un andlisis selectivo de los
parametros para alcanzar un proceso adecuado y mejorado que cumpla las condiciones
esperadas en este tipo de proyectos, segun las necesidades y para el desarrollo de las funciones

de una manera mas eficiente en una planta de separacion de liquidos del Gas Natural.
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1.6.2. Alcance Geografico

El proyecto esta orientado a la Planta Separadora de Liquidos Carlos Villegas (PSLCV),
también conocida como Planta Gran Chaco, que geograficamente se encuentra ubicada en el
Municipio de Yacuiba, Provincia Gran Chaco, en el departamento de Tarija de Bolivia, donde
realiza sus actividades, las cuales son descritas para este estudio. Sin embargo, también es

importante reconocer que el impacto geografico involucra a todo el pais.
1.6.3. Alcance Temporal

El alcance temporal es de tipo longitudinal debido a que se toman datos de los balances
generales y los estados de resultados en dos gestiones, comenzando desde mediados de la
gestion 2023 hasta la gestion 2024. Puesto que la presente investigacion se realiza con la

recoleccion de informacidn para su posterior analisis, evaluacion y propuesta.
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CAPITULO 2 - MARCO TEORICO

2.1. GENERALIDADES DEL GAS NATURAL

Mokhatab & Poe (2012) afirman que el gas natural es el combustible fosil méas eficiente
energéticamente y ofrece importantes ventajas en términos de ahorro energético cuando se
utiliza en lugar del petrdleo o el carbon. Aunque el gas natural se utiliza principalmente como
combustible, también es una fuente de hidrocarburos para la industria petroquimica; un
importante compuesto quimico industrial. Se espera que su popularidad como fuente de energia
aumente sustancialmente en el futuro, ya que el gas natural puede ayudar a alcanzar dos
objetivos energéticos importantes para el siglo XXI: proporcionar los suministros y servicios
energéticos sostenibles necesarios para el desarrollo social y econdmico, ademas de reducir los
impactos adversos sobre el clima mundial y el medio ambiente en general. El consumo y el
comercio de gas natural han aumentado de manera constante durante las dos Ultimas décadas y
el gas natural ha fortalecido su posicion en la combinacion energética mundial.
2.1.1. Composicion del Gas Natural

El gas natural es una mezcla compleja de componentes hidrocarburiferos y no
hidrocarburiferos, dicha mezcla existe como gas en condiciones atmosféricas. En el Gas Natural
pueden estar presentes practicamente cientos de compuestos diferentes en cantidades variables.
Incluso dos pozos que produzcan del mismo yacimiento pueden producir gases de diferente
composicion a medida que el yacimiento se agote. Si bien el gas natural estd formado
principalmente por metano (CH4), también puede incluir cantidades significativas de etano
(C2Hp), propano (CsHs), butano (C4Hio), pentano (CsHi2), asi como trazas de hexano (CsH14) €
hidrocarburos mas pesados. Muchos gases naturales suelen contener nitrogeno (N2), didoxido de
carbono (CO»), sulfuro de hidrégeno (H2S) y otros componentes de azufre como mercaptanos
(R-SH), sulfuro de carbonilo (COS) y disulfuro de carbono (CSz). También pueden estar
presentes trazas de argon, hidrégeno y helio. Segun la proporcion de hidrocarburos mas pesados
que el metano, se pueden considerar diferentes tipos de gas natural (seco, humedo y
condensado). El gas natural se considera “seco” cuando es metano casi puro, al que se le han
eliminado la mayoria de los demds hidrocarburos comiinmente asociados. Cuando hay otros
hidrocarburos presentes, el Gas Natural es “htimedo”, es decir, forma una fase liquida durante

la produccion en condiciones de superficie. Los gases “condensados” tienen un alto contenido
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de liquidos de hidrocarburos y forman una fase liquida en el yacimiento durante la produccion,
durante el proceso de agotamiento (Mokhatab & Poe, 2012).

Los hidrocarburos presentes en el gas natural son principalmente alcanos (parafinas).
Esto es tipico de todos los tipos gas natural ya sea convencionales y no convencionales. Los
hidrocarburos insaturados de cadena lineal (aquellos que poseen enlaces dobles o triples) nunca
estan presentes, pero los compuestos aromaticos (por ejemplo, el benceno) se encuentran en
pequeiias cantidades. Los gases asociados suelen tener concentraciones mas altas de aromaticos
que los gases no asociados. Cuando estan presentes, los aromadticos pueden plantear un
problema ambiental significativo (Kidnay et al., 2019).

La composicion del gas natural tiene un impacto importante en la economia de la
recuperacion de LGN y la seleccion del proceso. En general, el gas con una mayor cantidad de
hidrocarburos licuables produce una mayor cantidad de productos y, por lo tanto, mayores
ingresos para la planta de procesamiento de gas. El gas mas rico también implica mayores tareas
de refrigeracion, mayores superficies de intercambio de calor y un mayor costo de capital para
una eficiencia de recuperacion determinada. Los gases mas pobres generalmente requieren
condiciones de procesamiento mas severas (temperaturas mas bajas) para lograr altas eficiencias
de recuperacion (GPSA, 2004).

2.1.2. Clasificacion del Gas Natural

Los gases naturales se clasifican cominmente segiin su contenido liquido como pobres
o ricos y segun su contenido de azufre como dulces o 4cidos. Los términos pobres y ricos se
refieren a la cantidad de liquidos potencialmente recuperables. El término suele aplicarse al
etano y a los componentes mas pesados, pero a veces se aplica en cambio al propano y a los
componentes mas pesados (si el etano no se considera un componente liquido valioso). Para
cuantificar el contenido de liquidos de una mezcla de gas natural, la industria utiliza GPM, o
galones de liquidos recuperables por cada 1000 pies cubicos estandar de gas. El gas natural
pobre tiene un contenido de liquido inferior a 2 GPM. El gas natural moderadamente rico tiene
entre 2 y 5 GPM, y el gas natural muy rico tiene mas de 5 GPM (Ewan et al., 1975).

Los términos dulce y agrio se refieren al contenido de H»S. Estrictamente hablando,
“dulce” y “agrio” se refieren a ambos gases acidos (H2S y COy), pero mayormente suele
aplicarse al H>S. Un gas dulce contiene cantidades insignificantes de H»S, mientras que un gas

agrio tiene cantidades inaceptables de H>S. Los términos son relativos, pero en general, dulce

17



significa que el gas contiene menos de 4 ppm de H»S. El dioxido de carbono se puede tolerar a
niveles mucho mas altos, es decir 3-4 mol%, siempre que el valor calorifico del gas de venta
sea satisfactorio (Mokhatab & Poe, 2012).
2.1.3. Comportamiento de la Fase del Gas Natural

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos que se encuentran naturalmente bajo tierra
y en condiciones de alta presion y temperatura. Por tanto, es fundamental conocer a priori como
se comportard el fluido en un amplio rango de condiciones de presion y temperatura. De hecho,
el conocimiento preciso del comportamiento de la fase fluida de los hidrocarburos es esencial
para disenar y operar procesos de ingenieria de gases de manera eficiente y Optima. Esto
significa que contar con herramientas predictivas avanzadas para caracterizar el
comportamiento de las fases de hidrocarburos con la mayor precision posible es clave para

dominar la economia de los sistemas de gas natural (Mokhatab & Poe, 2012).

Figura 2.1. Diagrama de Fases de Gas Natural

P Cricondenbaérico
| l

2 e Punto critico
P =

¢ i @

"/ : 1Y
/, '\\.
/ ‘\“Nﬁ. Curva del \

/

/

punto de

Burbuja

4——— Cricondentérmico
/
Curva del X

punto de /
Rocio /

T(‘ Ti:rc

Fuente: Adaptado de Pressure—Temperature diagram for a typical natural gas mixture de Handbook

of Natural Gas Transmission and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

El comportamiento de fases del gas natural de una composicion determinada suele
representarse mediante un diagrama de fases, cuyo ejemplo se muestra en la Figura 2.1. El lado
izquierdo de la curva es la linea del punto de burbuja y divide la regiéon monofasica de liquido
de la region bifasica de gas-liquido. El lado derecho de la curva es la linea del punto de rocio y

divide la region bifasica de gas-liquido y la region monofasica de gas. Las lineas del punto de
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burbuja y del punto de rocio se cruzan en el punto critico, donde desaparece la distincion entre
las propiedades de gas y liquido. La presion méaxima a la que se pueden formar liquidos se
denomina cricondenbarico (PCC), y la temperatura maxima a la que se pueden formar liquidos
se denomina cricondentérmico (TCC) (Mokhatab & Poe, 2012).

Sin embargo, hay algo muy interesante en la regién Tc < T < Te, donde pasaremos de
una condicion de 0 % de liquido a otra de 0 % de liquido (ambas en la curva del punto de rocio)
en una compresion isotérmica. Este comportamiento diferente de un vapor bajo compresion se
denomina condensacion retrégrada (contrariamente a lo esperado). También es importante ver
que se espera un comportamiento similar dentro de la regién Pc <P < P... En este caso, se habla
de vaporizacion retrograda ya que pasaremos de una condicion 100% liquida a otra 100%
liquida (ambas en la curva del punto de burbuja) en un calentamiento isobarico. El
comportamiento de la fase de gas natural es una funcion de la composicion de la mezcla de
gases y esta fuertemente influenciado por la concentracion de los hidrocarburos mas pesados.
La presencia de hidrocarburos mas pesados aumentara la envolvente de fase, y si no se incluyen
en un calculo de fase, se subestimara la envolvente de fase. También existe una necesidad
esencial de caracterizar adecuadamente los extremos pesados. De hecho, aunque existen algunas
descripciones de fluidos diferentes (Mokhatab & Poe, 2012).

2.2. LIQUIDOS DEL GAS NATURAL (LGN)

Los liquidos de gas natural incluyen todos los hidrocarburos licuados en el campo o en
plantas de procesamiento, incluidos el etano, el propano, los butanos y la gasolina natural.
Cuando dichas mezclas se producen en plantas de gas y se envian como una mezcla,
generalmente se las denomina “producto crudo” o “calidad Y” (Kidnay et al., 2019).

Segin Mokhatab & Poe (2012), la mayoria de las fuentes de gas natural contienen
hidrocarburos liquidos que deben eliminarse para cumplir con las especificaciones de punto de
rocio y poder calorifico del gas antes de que puedan ser utilizados por los consumidores. La
eliminacion de hidrocarburos pesados es necesaria para garantizar la seguridad del transporte
por ductos. Los hidrocarburos liquidos constan de dos componentes, el condensado de gas
natural (Cs+) y los liquidos de gas natural (LGN) (C>—Cs). Estos componentes pueden venderse
a un precio superior al del gas natural por el poder calorifico equivalente. El condensado Cs+

se separa en la unidad de estabilizacion de condensado y los componentes C3—Cs se valoran
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como combustibles licuables. El componente C, puede venderse como materia prima para
plantas petroquimicas.

Lariqueza de los componentes de LGN puede identificarse mediante el término “GPM”,
es decir, galones por mol de hidrocarburo (Ca+) liquido. El valor de “GPM” y el valor calorifico
superior del componente de hidrocarburo se muestran en la Tabla 2.1. Los LGN conforman una
mezcla compuesta principalmente de etano, propano, butano, pentanos y gasolina natural

(Mokhatab & Poe, 2012).

Tabla 2.1. Hidrocarburos Recuperables y Poder Calorifico de LGN

Hidrocarburos Poder Calorifico,
Componente recuperables, Btu/scf
Gal/lb mol
C, - 1010,0
C, 10.126 1769,6
3 10.433 2515,1
iCa 12.386 3251,9
nCs 11.937 3262,3
iCs 13.860 4000.,9
nCs 13.713 4008,9
nCe 15.566 4755.,9

Fuente: Adaptado de Recoverable Hydrocarbons and Heating Values of NGL de Handbook of Natural
Gas Transmission and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

2.3. CONTENIDO LiQUIDO DEL GAS NATURAL (GPM)

El contenido liquido del Gas Natural también se denomina “Riqueza del Gas” y se define
como “el nimero de galones de liquido que pueden obtenerse de 1000 pies clibicos normales
de gas procesados”. Ademads, puede simbolizarse como GPM. Para calcularlo se necesita
conocer datos de densidad liquida, fraccion molar y peso molecular de los componentes
estudiados. Este factor es muy usado y debe ser conocido principalmente en aspectos
relacionados con plantas de obtencion de gasolina natural e isopentanos. Comunmente, se logra
recuperar Unicamente Cs3+ en estado liquido de un gas, no es muy comun considerar el C; y el
C> al calcular el contenido de liquido (GPM) de un gas, a pesar de ello se puede incluir en las
muestras comerciales de gas natural de valor inferiores al etano el cual puede ser un indicador
util en algunas ocasiones. Se parte de la suposicion de que los componentes que integran el C3+
son totalmente recuperados como liquido, aunque practicamente solo se recupera un porcentaje

de esta cantidad. Sin embargo, los sistemas criogénicos (a muy bajas temperaturas) han
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mejorado tecnoldgicamente; por consiguiente, el porcentaje de recuperaciéon han aumentado
considerablemente, razon por la cual se suele hablar de recuperacion profunda de LGN (mas
del 98%) (Daza, 2019).

Ademas, segun Kidnay et al. (2019) para cuantificar el contenido de liquidos de una
mezcla de gas natural, la industria utiliza GPM, o galones de liquido por cada 1000 pies ctbicos
estandar (Mscf) de gas. (En unidades métricas, la cantidad se expresa comtinmente como m? de
liquido por cada 1000 m*® de gas. Un GPM = 0,141 m® por cada 1000 Nm?). El término
generalmente se aplica al etano y a los componentes mas pesados (Cx+), pero a veces se aplica
al propano y a los componentes mas pesados (Cs+). Para determinar el GPM es necesario
conocer la composicion del gas en términos de moles y el volumen de liquido por mol de los
componentes. La composicion del gas desempenia un papel fundamental en la economia del
procesamiento del gas. Cuantos mas liquidos, generalmente definidos como C»+, haya en el gas,
mas “rico” sera el gas. Estos productos de LGN suelen tener un mayor valor de venta como
liquido que si se dejan en el gas natural. Normalmente, los componentes de LGN deben
eliminarse para cumplir con las especificaciones de valor calorifico del gas de la tuberia y evitar
la condensacion en las tuberias de gas o gasoductos.

2.4. PROCESOS DE RECUPERACION DE LiQUIDOS

Existen distintos niveles de recuperacion de LGN. Pueden variar desde la sencilla unidad
de punto de rocio de hidrocarburos hasta las unidades de turboexpansion criogénica mas
complejas. Dentro de cada categoria, existen variaciones en los disefios que se pueden aplicar
para cumplir con las especificaciones y los requisitos de operacion (Mokhatab & Poe, 2012).

Toda planta que procese gas natural para producir LGN requiere un paso de
recuperacion de hidrocarburos. Este paso generalmente implica una separacion criogénica para
recuperar hidrocarburos mas pesados y cumplir con las especificaciones de los gasoductos. La
recuperacion de hidrocarburos también puede desempeiar un papel importante en las
operaciones de campo. Alli se utiliza principalmente para el acondicionamiento del gas
combustible y el control del punto de rocio (Kidnay et al., 2019).

2.4.1. Punto de Rocio de Hidrocarburos con Enfriamiento Joule-Thompson

Si el gas de alimentacion estd disponible a alta presion o a presion supercritica, la presion

del gas se puede utilizar para generar enfriamiento por expansion isentalpica. El efecto de

enfriamiento del gas hard que los hidrocarburos pesados se condensen. Por lo general, se
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requiere la inyeccion de glicol para evitar la formacion de hidratos debido a la presencia de agua
en el gas de alimentacion. La inyeccion de glicol con enfriamiento del gas de alimentacion se
puede utilizar para controlar los puntos de rocio de agua e hidrocarburos al mismo tiempo.
Alternativamente, el gas de alimentacion se puede secar utilizando la deshidratacion de

trietilenglicol (TEG) aguas arriba como se muestra en la Figura 2.2.

Figura 2.2. Determinacion del Punto de Rocio de Hidrocarburos mediante el Proceso J-T
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Fuente: Reproducido de Hydrocarbon dew pointing using J-T process de Handbook of Natural Gas
Transmission and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

Como se muestra en el diagrama de flujo, el gas seco de la unidad de deshidratacion de
TEG se enfria con el vapor separador frio en un intercambiador de gas/gas de carcasa y tubo.
El gas enfriado se reduce en presion utilizando una valvula Joule-Thomson (J-T). La operacion
de reduccion de presion J-T enfria ain mas el gas, lo que produce un condensado liquido en el
separador frio. La presion del separador frio se mantiene normalmente entre 600 y 700 psig,
dependiendo de la composicion del gas de alimentacion. Una presion alta del separador
reduciria la potencia de recompresion y el costo operativo. Sin embargo, la presion alta también
dificulta la separacion de fases, lo que requiere un separador mas grande. Para fines précticos,
la presion del separador debe mantenerse entre un 10 y un 20 % por debajo de la presion critica
de la mezcla de gases (Mokhatab & Poe, 2012).

En muchas unidades de punto de rocio intermedio, las unidades J-T son las mas
comunes. Pueden adquirirse como unidades modularizadas estdndar de bajo costo. Con una
caida de presion adecuada, se pueden producir temperaturas relativamente bajas para el control

del punto de rocio de hidrocarburos. La principal diferencia entre una unidad J-T y una unidad
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basada en turboexpansion, es que la expansion del gas es adiabatica a través de la valvula J-T,
mientras que el expansor opera en una trayectoria isentropica. Por lo tanto, el disefio J-T tiende
a ser menos eficiente y genera menos enfriamiento que el turboexpansor. Sin embargo, el
proceso J-T ofrece varias ventajas sobre los procesos de turboexpansor y refrigeracion, como
bajo costo, operacion simple, sin equipo rotatorio y bajo mantenimiento, alta reduccion de
presion, asi como la capacidad de operar una amplia gama de composiciones de flujo y gas.
Para la operacion de pequenas plantas de procesamiento de gas, J-T es la tecnologia elegida
para producir gas con punto de rocio de hidrocarburos seglin especificaciones para la venta
(Mokhatab & Poe, 2012).
2.4.2. Punto de Rocio de Hidrocarburos mediante Refrigeracion con Propano

Un sistema de refrigeracion desempefia un papel importante en muchos procesos de
recuperacion de hidrocarburos, ya que se utiliza para enfriar la corriente de gas para recuperar
una cantidad significativa de Co+ y para reducir las temperaturas del gas a medida que este pasa
a otras etapas de la recuperacion de hidrocarburos. Puede ser la tinica fuente de refrigeracion

cuando la presion de entrada es baja (Kidnay et al., 2019).

Figura 2.3. Punto de Rocio de Hidrocarburos mediante Refrigeracion con Propano
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Fuente: Reproducido de Hydrocarbon dew pointing using propane refrigeration de Handbook of
Natural Gas Transmission and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

La Figura 2.3, muestra el esquema basico del proceso. Si el gas de alimentacion se
suministra a bajas presiones, no habra suficiente presion para operar el proceso J-T. En esta

situacion, el gas de alimentacion se puede enfriar a presion utilizando refrigeracion con propano.
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La configuracion del proceso es similar al proceso J-T, con la excepcion de que la valvula J-T
se reemplaza por un enfriador de propano. El enfriador de propano es un intercambiador tipo
caldera con propano que se evapora en el lado de la carcasa. El nivel de liquido en la caldera se
puede variar para controlar la temperatura del separador frio. El uso de la refrigeracion con
propano para recuperar liquidos es un proceso mas eficiente que el proceso J-T. La presion del
gas de alimentacion se puede mantener, lo que minimizaria el requisito de recompresion. Es una
compensacion entre la compresion de propano y la compresion del gas de alimentacion, que se
puede evaluar en un estudio de optimizaciéon (Mokhatab & Poe, 2012).
2.4.3. Procesos de Recuperacion de LGN con Turboexpansor

Segiin Mokhatab & Poe (2012), el término “turboexpansor” se refiere a una maquina
expansora/compresora como una sola unidad. La Figura 2.4 muestra que los dos componentes
principales, la turbina de expansion/compresion de entrada radial y un compresor centrifugo

estan integrados como un solo conjunto.

Figura 2.4. Configuracion Tipica de Expansor-Compresor

Fuente: Tomado de Typical expander—compressor setup de Handbook of Natural Gas Transmission

and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

La turbina de expansion es la unidad de potencia y el compresor es la unidad impulsada.
En los procesos de recuperacion criogénica de LGN, el turboexpansor logra dos funciones
diferentes pero complementarias. La funcidn principal es generar refrigeracion para enfriar la
corriente de gas. Esto se realiza mediante el extremo de la turbina de expansion que expande el

gas isentropicamente extrayendo la entalpia de la corriente de gas, lo que hace que se enfrie. La
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otra funcion es el uso de la energia extraida para girar el eje para impulsar el extremo del
compresor del turboexpansor, que recomprime la corriente de gas residual. El esquema de flujo

se muestra en la Figura 2.5.

Figura 2.5. Diagrama de Flujo de Proceso del Primer Proceso de Recuperacion de LGN

con Turboexpansor
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Fuente: Reproducido de Process flow schematic of the first turboexpander NGL recovery process de

Handbook of Natural Gas Transmission and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

El concepto es utilizar un turboexpansor, que es un método de enfriamiento mas
eficiente, en lugar de la valvula J-T. El gas de alimentacion se enfria en la parte superior del
desmetanizador frio y se separa en el separador frio de alta presion. El vapor del separador se
reduce en presion utilizando el turboexpansor y se alimenta a la parte superior del
desmetanizador como reflujo. El liquido del separador frio de alta presion se reduce en presion
al separador frio de baja presion (LP). El liquido del separador se reduce atin mas y se utiliza
para enfriar el gas de alimentacién antes de que se alimente a la parte inferior del
desmetanizador (Mokhatab & Poe, 2012).

Ademas, segin Kidnay et al. (2019) las J-T han sido suplantadas por turboexpansores
en las plantas de gas para enfriar la corriente de proceso. Los turboexpansores son, en esencia,
compresores centrifugos que funcionan al revés. A diferencia de la expansion J-T, extraen
trabajo de la corriente. Si bien la expansion J-T es esencialmente un proceso isentalpico, un

turboexpansor ideal, termodinamicamente reversible, es isentropico. El trabajo reversible
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maximo requerido para la compresion es isentropico; por el contrario, el trabajo reversible
maximo eliminado por un sistema de turboexpansor también es isentropico. La turboexpansion
proporciona la maxima cantidad de eliminacion de calor de un sistema para una caida de presion
dada mientras se genera trabajo util. El trabajo se puede utilizar para impulsar compresores o
generadores eléctricos.
2.5. PROCESOS MODERNOS DE RECUPERACION DE LGN

Los procesos modernos de recuperacion de LGN son turboexpansores basados en varias
configuraciones de reflujo. Existen muchos procesos patentados que se pueden utilizar para
mejorar la recuperacion de LGN, ya sea para la recuperacion de propano o la recuperacion de
etano. Ademas, algunas unidades de recuperacion de etano pueden funcionar en modo de
rechazo de etano con una pérdida minima de propano. De manera similar, algunas de las
unidades de recuperacion de propano también pueden funcionar en modo de recuperacion de
etano. Estos procesos se analizan en detalle en las siguientes secciones (Mokhatab & Poe, 2012).
2.5.1. Proceso de Reflujo de Doble Columna

El proceso de doble columna era bastante comtn entre las unidades de recuperacion de
LGN. Normalmente, la primera columna actia como un absorbedor que recupera la mayor parte
de los componentes de LGN y la segunda columna sirve como desetanizador durante la
recuperacion de propano y como desmetanizador durante la recuperacion de etano. La adicion
de reflujos al proceso de disefio de doble columna se configur6 originalmente para una alta

recuperacion de propano (Mokhatab & Poe, 2012).

Figura 2.6. Proceso de Reflujo de Doble Columna
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Fuente: Tomado de Dual column reflux process (Mak et al., 2004) citados en Handbook of Natural
Gas Transmission and Processing por Mokhatab & Poe, 2012.
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El esquema de flujo del proceso de reflujo de doble columna se muestra en la Figura
2.6. El proceso es muy eficiente y puede lograr una recuperacion de propano de mas del 99%.
El gas de alimentacion, que normalmente se suministra a aproximadamente 1000 psig, primero
se seca utilizando secadores de tamiz molecular y luego se enfria en un intercambiador de
alimentacion. El gas de alimentacion se enfria con el vapor de cabeza del absorbedor, el liquido
separador frio y los fondos del absorbedor. La refrigeracion se realiza utilizando un
turboexpansor expandiendo el gas separador al absorbedor que normalmente funciona a 450
psig. Cuando se procesa un gas de alimentacion rico, a menudo se utiliza refrigeracion con
propano para complementar el requisito de enfriamiento. El liquido de fondo del absorbedor es
bombeado por la bomba de fondo al desetanizador, que opera a una presion ligeramente mas
alta que el absorbedor. Proceso de subenfriado de gas Proceso de reciclado de cabeza de una
sola columna Ortloff La cabeza del desetanizador de reciclado de gas residual se refluye
utilizando refrigeracion con propano, lo que produce un liquido rico en Cz que se utiliza como
reflujo para el desetanizador y el absorbedor. La cabeza del absorbedor se utiliza para subenfriar
la corriente de reflujo del absorbedor, lo que mejora atin mas el proceso de separacion. Con el
proceso de reflujo dual, se puede lograr una recuperacion de propano muy alta con un consumo
de energia muy bajo. La Figura 2.7 muestra una imagen de un proceso de doble columna. El

desetanizador es la columna mas alta detrés del absorbedor (Mokhatab & Poe, 2012).

Figura 2.7. Unidad de Reflujo de Doble Columna

Fuente: Tomado de Dual column reflux unit de Handbook of Natural Gas Transmission and

Processing, Mokhatab & Poe, 2012.
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2.5.2. Proceso de Subenfriamiento de Gas (GSP)

El proceso de subenfriado de gas (GSP) es un método comun de recuperacion de etano
en la industria de procesamiento de gas. El proceso fue inventado por Ortloff a fines de la década
de 1970. El esquema de un proceso GSP tipico se muestra en la Figura 2.8. La caracteristica
unica del proceso GSP es la disposicion de flujo dividido que utiliza una parte del separador de
vapor frio (aproximadamente el 30%) para formar una corriente de reflujo pobre hacia el
desmetanizador. El contenido de refrigeracion del gas residual del desmetanizador se utiliza
para subenfriar la corriente de reflujo en el subenfriador de gas. La parte restante se expande en

un turboexpansor, lo que genera la refrigeracion de baja temperatura para el desmetanizador
(Mokhatab & Poe, 2012).
Figura 2.8. Esquema GPS
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Fuente: Tomado de Schematic of GSP (Pitman et al., 1998) citados en Handbook of Natural Gas
Transmission and Processing por Mokhatab & Poe, 2012.

El recalentador de uno o dos lados en el desmetanizador se usa parcialmente para reducir
el requisito de refrigeracion. El recalentador del desmetanizador se usa para producir un liquido
rico en etano que debe cumplir con las especificaciones de metano y CO,. La columna

normalmente opera entre 350 y 450 psig, dependiendo de la presion de entrada del gas de
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alimentacion, la composicion del gas de alimentacion y el nivel de recuperacion de etano
(Mokhatab & Poe, 2012).
2.5.3. Proceso de Reciclaje por encima de la Cabeza de una Sola Columna de Ortloff

(SCORE)

Mokhatab & Poe (2012) citan a Thompson et al. (2004) quienes postulan que el proceso
de reciclaje por encima de la cabeza de una sola columna (SCORE) autorizado por Ortloff
Engineers, Ltd. se basa en el mismo principio de reflujo que el proceso de reflujo de columna
doble. El proceso SCORE esta disefiado para recuperar mas del 99 % de propano del gas de
alimentacion en una configuracion de columna tnica. Este proceso recupera los hidrocarburos
Cs+ del gas de alimentacion y produce un gas residual pobre para la venta. Alternativamente, el
gas residual se puede enviar a la planta de licuefaccion de gas natural. Se ha utilizado en la
unidad de licuefaccion de gas natural para cumplir la funcion de la columna de depuracion para
la eliminacion de hidrocarburos Cs+. La Figura 2.9 muestra un esquema simplificado del

proceso de un proceso SCORE tipico.

Figura 2.9. Proceso SCORE de Ortloff
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Fuente: Reproducido de Ortloff SCORE process (Thompson et al., 2004) citados en Handbook of
Natural Gas Transmission and Processing por Mokhatab & Poe, 2012.
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2.5.4. Reciclado de Gas Residual

Cuando se requiere una alta recuperacion de etano, se requiere un enfriamiento adicional
reciclando una parte del gas residual como reflujo al absorbedor. El esquema del flujo del
proceso de reciclado de gas residual se muestra en la Figura 2.10. Con esta configuracion, se

puede lograr una recuperacion de C; de hasta el 95% (Mokhatab & Poe, 2012).

Figura 2.10. Reciclaje de Gases Residuales para una Alta Recuperacion de Etano
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Transmission and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

El enfriamiento se puede producir reduciendo la presion de la columna o aumentando la
tasa de gas de reciclado. Sin embargo, si el gas de alimentacion contiene CO», una presion mas
baja del desmetanizador reduciria la temperatura de la columna, que es mas propensa a la
congelacion del CO;. Reducir la presion del desmetanizador también requiere una mayor
compresion del gas residual. Normalmente, la presion dptima de la columna del desmetanizador
se encuentra entre 350 y 450 psig. Los niveles 6ptimos de recuperacion de Co deben evaluarse
en funcion de la economia del proyecto. Normalmente, un nivel de recuperacion de C. superior
al 95% requeriria un aumento significativo en el reciclado de gas y el costo del equipo, lo que

puede no estar justificado econémicamente (Mokhatab & Poe, 2012).
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2.6. SELECCION DEL PROCESO DE RECUPERACION DE LGN

La unidad de recuperacion de LGN es una inversion importante en una planta de
procesamiento de gas. Los niveles de recuperacion de LGN deben determinarse mediante un
analisis del costo del ciclo de vida, considerando el valor de los productos liquidos sobre el gas
de venta durante la vida util del proyecto. El costo de la planta de gas también incluye las
instalaciones de apoyo, como la compresion del gas de entrada, la compresion del gas de venta,
el manejo de liquidos, el tratamiento de liquidos, el almacenamiento de liquidos y los sistemas
de transporte. El costo depende del sitio, como las temperaturas ambientales, las condiciones
del suelo y la proximidad del sitio de la planta al ducto de liquido mas cercano. La seleccion del
proceso de recuperacion de liquidos del gas natural debe considerar todas estas instalaciones y
no solo la unidad de LGN en si (Mokhatab & Poe, 2012).

Si la planta de gas estd ubicada en un area remota y no cuenta con personal, la
simplicidad en la operacion y el bajo mantenimiento son importantes. El uso de unidades J-T
puede ser ideal debido a la baja cantidad de equipos. Las unidades J-T no necesitan un expansor,
que requiere la atencion y el mantenimiento del operador. Los intercambiadores de carcasa y
tubos son preferidos debido a la naturaleza robusta del disefio mecénico. Se requiere
refrigeracion con propano si la presion del gas de alimentacion es baja y la recompresion del
gas esta restringida. La absorcion de aceite pobre rara vez se utiliza debido a su baja eficiencia,
la complejidad del proceso y el alto mantenimiento. La refrigeracion en cascada o los sistemas
de refrigeracion mixtos rara vez se utilizan por las mismas razones. Para las plantas tradicionales
de recuperacion de LGN alto, el turboexpansor en combinacion con la refrigeracion con propano
es la mejor solucion (Mokhatab & Poe, 2012).

El costo de capital de una unidad de recuperacion de propano es menor que el de una
unidad de recuperacion de etano. Si no se espera que el producto de etano sea rentable, la unidad
debe disefiarse para la recuperacion de propano a fin de minimizar el costo de capital. Si es
necesario, se pueden instalar tuberias adicionales para permitir que la unidad de recuperacion
de propano funcione con la recuperacion de etano. Si se requiere la recuperacion de etano, la
unidad debe disenarse utilizando el proceso GSP, que generalmente puede lograr una
recuperacion de etano del 75%. Si se requiere una recuperacion de etano muy alta, se puede
agregar reciclaje de gas residual, que puede lograr una recuperacion de etano de mas del 90%

(Mokhatab & Poe, 2012).
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2.7. DESARROLLO DE TECNOLOGIA DE RECUPERACION DE LGN

La tecnologia de recuperacion de LGN estd en constante evolucion. Los procesos
actuales de LGN utilizan expansores y compresores de alta eficiencia e intercambiadores de
calor compactos para reducir los costos operativos y de capital. Existen muchas tecnologias
patentadas disponibles; por lo general, utilizan multiples reflujos, disefio de columnas y
configuracion de intercambiadores de calor estrechamente integrados para reducir los costos. Si
bien estas innovaciones pueden reducir el costo de capital, pueden resultar dificiles y complejas
de operar. La mayoria de las plantas de gas prefieren un disefio de operacién simple y
mantenimiento minimo. Los esfuerzos de desarrollo deben enfatizar la seguridad, la simplicidad
y la facilidad de operacion. Es posible que no sea necesaria una eficiencia muy alta debido al
bajo margen proyectado de los productos de LGN (Mokhatab & Poe, 2012).

Otro desarrollo es la modularizacién. La mayoria de los desarrolladores intermedios
esperan un alto retorno de sus inversiones. También desean que las unidades de recuperacion
de LGN se puedan estandarizar y movilizar rapidamente. Las unidades modulares minimizan el
trabajo en el sitio y reducen los costos de instalacion. Se pueden disefiar para que se puedan
transportar en camiones de modo que se puedan implementar en otros sitios cuando se agote el
recurso actual (Mokhatab & Poe, 2012).

2.8. CONSIDERACIONES DE DISENO DE LA UNIDAD DE RECUPERACION DE

LGN

El rendimiento del proceso de una unidad de recuperacion de LGN es muy sensible a
las composiciones del gas de alimentacion. A medida que la unidad madura, el gas de
alimentacion contendrd menos hidrocarburos pesados. Cuando se utiliza la inyeccién de
nitrégeno para la recuperacion mejorada, el contenido de nitrogeno en el gas de alimentacion
aumentard. Estos cambios afectaran negativamente el rendimiento de la unidad de recuperacion
de LGN. Ademas, otra consideracion de disefio, es el requisito de operar con niveles mas bajos
de recuperacion de etano para satisfacer las demandas de etano. La unidad debe estar disenada
para operar con gas de alimentacion con “GPM” variables. La capacidad de operar con rechazo
de etano sin una pérdida en la recuperacion de propano (Mokhatab & Poe, 2012).

2.9. PROBLEMAS OPERATIVOS DE LA UNIDAD DE RECUPERACION DE LGN

Segin Mokhatab & Poe (2012) los problemas operativos en una unidad de recuperacion

de LGN son la operacion inestable y el incumplimiento de los objetivos de recuperacion de
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LGN y las especificaciones del producto. Las siguientes listas de verificacion se pueden utilizar

para identificar la causa raiz de los problemas.

Si se produce una caida de presion alta en la unidad, verifique el contenido de CO> en
el gas de alimentacién. Esto puede deberse a la congelacion del CO:; en el
desmetanizador.

Se verifica el contenido de humedad en el gas seco de la unidad de tamiz molecular. El
contenido de agua debe registrarse por debajo de 1 ppmv para evitar la formacion de
hidratos. La formacion de hidratos obstruira el equipo de intercambio de calor, lo que
provocara una caida de presion alta. Se puede iniciar la inyeccion de metanol para aliviar
temporalmente los problemas.

Si la unidad no logra alcanzar la capacidad de disefio, se debe verificar las
composiciones del gas de alimentacion. Si el gas de alimentacion es mas pobre y
contiene mas nitrégeno, la carga de vapor en el desmetanizador aumentara, lo que
reducira la capacidad de la unidad.

Se verifica el perfil de temperatura y presion de la unidad de LGN. Si el desetanizador
funciona a alta temperatura, se reducira la recuperacion de propano. Si la presion de la
columna es demasiado alta, la separacion puede volverse dificil, lo que resulta en una
recuperacion menor.

Para eliminar el cuello de botella del desmetanizador, se verifica el disefio de la bandeja
y realice un escaneo de la columna. Ademas, algunos de los procedimientos que se
describen en el manual de fraccionamiento.

Si el intercambiador no logra alcanzar el rendimiento de disefio, se verifica el perfil de
temperatura de la unidad LGN para determinar si hay un problema de temperatura en
los intercambiadores de calor.

Se verifica el rendimiento del compresor del expansor, observando si la valvula de
derivacion alrededor del expansor esta abierta.

Se revisa el rendimiento del sistema de refrigeracion. Posteriormente se verifica los
niveles de contaminantes en el sistema de refrigeracion de propano. A veces, la fuga de

aceite lubricante en el sistema de propano puede ser un problema.
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2.10. PROCESO RSV DE ORTLOFF

El proceso de reciclaje de vapor dividido (RSV) de Ortloff es una mejora de la tecnologia
original del proceso de subenfriamiento de gas (GSP) de Ortloff. El proceso RSV puede
proporcionar una recuperacion ultra alta de etano o propano a partir de corrientes de gas natural
y también se puede operar para recuperar solo una porcion del etano. El disefio RSV incorpora
la adicion de una pequefia corriente de reflujo generada a partir del gas residual que se utiliza
para complementar las corrientes de reflujo tradicionales. La corriente de reflujo residual se
alimenta al desmetanizador o columna desetanizadora a una seccion de rectificacion adicional
que se instala encima del punto de alimentacion de reflujo superior tipico del proceso GSP. La
seccion inferior de la torre proporciona una recuperacion masiva del producto liquido deseado,
mientras que la seccion superior proporciona un paso de "pulido" (Ortloff Engineers, 2003).
2.10.1. Aplicaciones

La tecnologia RSV es extremadamente flexible y puede funcionar como un proceso de
recuperacion de etano o de propano. Esta flexibilidad permite al operador maximizar las
ganancias de la planta basdndose en la economia del etano. Ademas, una planta RSV puede
operar a caudales significativamente diferentes a los del disefo. En el caso de un caudal menor
se pueden lograr recuperaciones mayores y para caudales superiores a los de disefio se pueden
mantener altas recuperaciones de producto. Otra caracteristica importante de la tecnologia RSV
es la capacidad de tolerar mayores concentraciones de gas de entrada de CO». Debido a que
emplea una alimentacion de reflujo superior mas pobre, la presion de la torre se puede aumentar
sin dejar de proporcionar una alta recuperacion. Esto proporciona un mayor margen de
seguridad frente a la congelacion de CO2. Ademas, la tecnologia RSV se puede instalar en una
instalacién nueva o modernizarla en una instalacion existente donde se desean: recuperaciones
ultra altas, mayor rendimiento y/o flexibilidad operativa de la planta (Ortloff Engineers, 2003).

Adicionalmente las aplicaciones tipicas del proceso RSV incluyen algunos aspectos que
se observan en la infografia de la Figura 2.11. El proceso RSV puede adaptarse a la mayoria de
las composiciones de gas natural. Las composiciones de gas mas ricas pueden requerir la adicién
de un sistema de refrigeracion. Se prefieren presiones de entrada superiores a 600 psi (Ortloff

Engineers, 2003).

34



Figura 2.11. Aplicaciones Tipicas del Proceso RSV

* Recuperacion de etano alta ultra alta a partir de
corrientes de gas natural practicamente sin pérdida de
propano y componentes mas pesados.

* Alta recuperacion de propano a partir de
corrientes de gas natural y al mismo tiempo rechaza
componentes mas livianos para cumplir con las
especificaciones de productos liquidos.

* Plantas de procesamiento de gas donde las condiciones
econdmicas puedan favorecer la operacion en modo de
recuperacion o rechazo de etano.

Fuente: Elaborado en base a Ortloff’s RSV Process, Ortloff Engineers, 2003.

2.10.2. Materias Primas y Productos

La Figura 2.12 brinda informacion sobre las caracteristicas de los modos de operacion
del proceso RSV de forma comparativa. Ademas, segiin Ortloff Engineers (2003) la corriente
de producto del gas residual contendra metano o metano y etano, dependiendo del modo de

operacion.

Figura 2.12. Modos de Operacion del Proceso RSV

En el modo de recuperacion de etano,

se produce una corriente mixta de productos de LGN, que

normalmente cumple con una especificacion maxima de
metano en etano liquido.

En el modo de recuperacion de propano,

se produce una corriente de producto mixta de GLP, que

normalmente cumple con una especificacion maxima de etano
en producto liquido de propano.

Fuente: Elaborado en base a Ortloff’s RSV Process, Ortloff Engineers, 2003.
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2.10.3. Experiencia

La tecnologia RSV de Ortloff se desarrollo a finales de los afios 1990 y se utiliz6 por
primera vez en el afio 2000. Actualmente hay varias plantas en funcionamiento y otras se estan
disefiando y construyendo en todo el mundo. RSV es la tecnologia elegida para plantas donde
la alta recuperacion y la flexibilidad son de gran importancia (Ortloff Engineers, 2003).

En la Figura 2.13 se observa un esquema del proceso RSV, donde se puede apreciar su

configuracion y los equipos que conforman dicho proceso.

Figura 2.13. Esquema del Proceso RSV de Ortloff
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Fuente: Reproducido de Ortloff’s RSV Process, Ortloff Engineers, 2003.

2.11. PROCESO RSV CONVENCIONAL

Como el proceso RSV estd basado de gran manera en el proceso de subenfriamiento de
gas (GSP) para la recuperacion de etano, debido a que consiste en un proceso de circulacion
parcial de gas (RSV). En el proceso RSV, el gas residual parcial se condensa, se estrangula, se
evapora y luego se devuelve a la parte superior del desmetanizador para formar un ciclo de
refrigeracion basado en metano, generando energia fria a baja temperatura y mejorando la tasa
de recuperacion. La tasa de recuperacion de etano puede ser superior al 96%. Simultdneamente,
el separador de baja temperatura o la mezcla de gas y fase liquida fraccionada se utiliza para
enfriarse y estrangularse de nuevo en la parte media-superior del desmetanizador (Jiang & Li,

2021).
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Por un lado, el hidrocarburo liquido parcial produce energia fria a bajas temperaturas.
Por otro lado, puede absorber hidrocarburos pesados y diéxido de carbono en la fase gaseosa,
mejorando la tasa de recuperacion y reduciendo el riesgo de congelacion y bloqueo. El esquema

del proceso RSV para la recuperacion de etano se muestra en la Figura 2.14.

Figura 2.14. Esquema del Proceso RSV para la Recuperacion de Etano
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Fuente: Reproducido de Schematic of RSV process for ethane recovery de Economic and
thermodynamic comparison of enhanced recycle split vapor processes for ethane recovery under

different rich feed compositions, Jiang & Li, 2021.

La parte principal del proceso RSV es la siguiente: el gas de alimentacion se preenfria
en cajas frias y luego parte del condensado se separa en el separador criogénico V-101. El gas
separado del V-101 se divide en dos corrientes, la mayor parte de las cuales se expande y enfria
mediante un turboexpansor y luego ingresa a la parte superior del desmetanizador T-101. El gas
separado restante se mezcla con una parte del liquido separado del V-101 (los hidrocarburos
pesados separados tienen la funcion de evitar la congelacion del CO: en la parte superior del

desmetanizador). El gas residual en la parte superior del T-101 suministra frio a las cajas frias
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y luego ingresa al turboexpansor K-103 antes de ser presurizado por el compresor de residuos
K-104 a 4500 kPa, enfriado por aire a 50 °C por el enfriador de aire AC-101 y finalmente
enviado aguas abajo. Una pequena parte del gas residual se enfria mediante cajas frias y luego
se estrangula como reflujo superior del T-101. Del T-101 se extrae lateralmente 3 corrientes
para proporcionar capacidad de enfriamiento para cajas frias. El condensado C»+ en el fondo
del T-101 se recalienta en diferentes cajas frias y luego ingresa al desetanizador T-102 para su
fraccionamiento. Una porcion del gas de cabeza del T-102 se usa como producto de etano, y la
otra porcidn se enfria a una fase liquida mediante cajas frias y luego fluye de regreso a la cabeza
del T-102 como reflujo. El condensado Cs+ en el fondo del T-102 ingresa a las unidades de
procesamiento de fraccionamiento posteriores (Jiang & Li, 2021).

2.12.  PROCESOS RSV MEJORADOS

2.12.1. Proceso RSV2 Modernizado

El proceso Ortloff Recycle Split Vapor 2 (RSV2) de UOP es una mejora de la tecnologia
original Recycle Split Vapor (RSV) de Ortloff al modernizar una planta de recuperacion de
LGN existente utilizando la tecnologia de proceso de subenfriamiento de gas (GSP). El proceso
RSV2 para modernizaciones puede proporcionar una recuperacion de etano igual o superior a
partir de corrientes de gas natural y al mismo tiempo aumentar la capacidad por encima de lo
que se puede lograr con la modernizacion con RSV (UOP & Ortloff, 2016).

El disefio de modernizacion de RSV2 incorpora los mismos elementos adicionales del
equipo de proceso, es decir una nueva columna absorbente, nuevo intercambio de calor, bombas
de transferencia de liquido y una corriente de reciclaje de gas residual utilizada al modernizar
una planta GSP con RSV. Sin embargo, RSV2 también toma una parte del gas de entrada y
evita la planta de recuperacion de LGN existente, alimentando el gas de entrada directamente a
la parte superior de la columna desmetanizadora existente después de enfriar la corriente en el
nuevo equipo intercambiador de calor (UOP & Ortloft, 2016).

RSV2 moderniza eficientemente las plantas GSP para obtener capacidad adicional con
recuperaciones de etano iguales o superiores. Ademas, al igual que RSV, la tecnologia RSV2
puede tolerar mayores concentraciones de gas de entrada de CO». Debido a que emplea una
alimentacion de reflujo superior mas pobre, la presion de la torre se puede aumentar sin dejar
de proporcionar una alta recuperacion. Esto proporciona un mayor margen de seguridad frente

a la congelacion de CO2 (UOP & Ortloff, 2016).
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La Figura 2.15 brinda informacion sobre las caracteristicas de las modernizaciones del

proceso RSV2 de forma comparativa con el proceso GSP.

Figura 2.15. Aplicaciones Tipicas del Proceso RSV2

* Modernizaciones de las plantas GSP para una mayor
recuperacion de etano de las corrientes de gas natural
esencialmente sin pérdida de propano y componentes
mas pesados.

* Modernizaciones de las plantas de GSP para aumentar
la capacidad mas all4 de la capacidad original de la
planta.

Fuente: Elaborado en base a Ortloff’s RSV2 Process, UOP & Ortloff, 2016.

El proceso RSV2 puede adaptarse a la mayoria de las composiciones de gas natural. Las
composiciones de gases mas ricas pueden requerir la adicion de un sistema de refrigeracion.
Generalmente son deseables presiones de entrada superiores a 600 psi. En el modo de
recuperacion de etano, el proceso RSV2 produce una corriente mixta de productos de LGN, que
normalmente cumple con una especificacion maxima de metano en etano liquido. Ademas, la
corriente de producto del gas residual contendra metano y componentes mas ligeros, tales como
hidrégeno y/o nitrogeno (UOP & Ortloff, 2016).

La tecnologia Ortloff RSV de UOP se desarrollo a finales de la década de 1990 y se
utilizé por primera vez en 2000. Mas de 30 plantas RSV estan en funcionamiento en todo el
mundo, con tamafios que van desde 28 MMSCEFD hasta 1,5 BCFD. Ortloff también tiene una
amplia experiencia en modernizacion de plantas, habiendo modernizado mas de 50 plantas en
todo el mundo con tamafios que van desde 10 MMSCFD a 1,2 BCFD, incluidas 4
modernizaciones a RSV. RSV2 utiliza RSV probado y otros conceptos de proceso
implementados en la tecnologia de Ortloff (UOP & Ortloft, 2016).

En la Figura 2.16, se observa un esquema del proceso RSV2, donde se puede apreciar
los cambios en su configuracion y los equipos que conforman dicho proceso en comparacion al

RSV convencional.
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Figura 2.16. Esquema del Proceso RSV2
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Fuente: Reproducido de Ortloff’s RSV2 Process, UOP & Ortloff, 2016.

2.12.2. Proceso RSVG

La idea de mejora del proceso RSVG, mostrado en la configuracion de la Figura 2.17,
es conservar el caracter unico del reflujo del gas residual seco del proceso RSV, combinar la
fase liquida del separador criogénico con un método de preenfriamiento dividido y una torre de
absorcion, y utilizar la diferencia de temperatura para lograr una mayor separacion de la fase
liquida pesada. La fase liquida estrangulada del separador criogénico se utiliza como
alimentacion superior de la torre de absorcion. Por el contrario, la otra fase liquida se estrangula
y luego ingresa a la caja fria, y se utiliza como alimentacion inferior de la torre de absorcion
después de que aumenta la temperatura. El metano y otros componentes ligeros de la
alimentacion superior de la torre de absorcion se eliminan, lo que aumenta significativamente
el contenido de metano en la alimentacion superior del desmetanizador, mejorando el efecto de
condensacion de los componentes pesados en la parte superior del desmetanizador y

aumentando la tasa de recuperacion de etano (Jiang & Li, 2021).
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Figura 2.17. Esquema del Proceso RSVG para la Recuperacion de Etano
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Fuente: Reproducido de Schematic of RSVG process for ethane recovery de Economic and
thermodynamic comparison of enhanced recycle split vapor processes for ethane recovery under

different rich feed compositions, Jiang & Li, 2021.

2.12.3. Proceso RSVF

El esquema del proceso RSVF para la recuperacion de etano se muestra en la Figura
2.18. La idea de mejora del proceso RSVF es conservar el caracter unico del reflujo del gas
residual seco del proceso RSV, utilizando un método de separacion de dos etapas, es decir, un
separador flash se conecta en serie después del separador criogénico. Después de ser
estrangulada, la fase liquida del separador criogénico entra en la caja fria para el intercambio de
calor y luego entra en el separador flash para separar los componentes ligeros como el metano
para lograr la preseparacion de los componentes ligeros y pesados. La alimentacion de la parte
superior del desmetanizador con mayor contenido de metano mejora aiin mas las tasas de
condensacion y recuperacion de etano. Simultdneamente, debido a la temperatura ligeramente
mas alta del separador criogénico, el volumen de alimentaciéon del expansor aumenta, la
capacidad de frio producida por la expansion y la potencia del eje recuperada por el compresor
coaxial aumentan, lo que reduce el consumo de energia de los compresores de gas residual

(Jiang & Li, 2021).
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Figura 2.18. Esquema del Proceso RSVF para la Recuperacion de Etano
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Fuente: Reproducido de Schematic of RSVF process for ethane recovery de Economic and

thermodynamic comparison of enhanced recycle split vapor processes for ethane recovery under

different rich feed compositions, Jiang & Li, 2021.

2.12.4. Proceso SRCR

Figura 2.19. Esquema del Proceso SRCR para la Recuperacion de Etano
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Fuente: Reproducido de Schematic of SRCR process for ethane recovery de Economic and

thermodynamic comparison of enhanced recycle split vapor processes for ethane recovery under

different rich feed compositions, Jiang & Li, 2021.
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La idea de mejora del proceso SRCR, cuyo esquema del proceso SRCR para la
recuperacion de etano se muestra en la Figura 2.19, es conservar el caracter inico del proceso
RSV para el retorno del gas residual seco. Aprovechando la caracteristica unica del proceso de
rectificacion suplementaria con compresion (SRC), es que parte de la fase gaseosa que se extrae
de la parte superior del desmetanizador es presurizada por el compresor, se intercambia calor
con el gas de la parte superior del desmetanizador y condensado como reflujo de la parte
superior del desmetanizador, mejorando el efecto de rectificacion y minimizando la pérdida de
etano y componentes mas pesados en la parte superior del desmetanizador, lo que puede
aumentar la tasa de recuperacion de etano (Jiang & Li, 2021).

2.12.5. Proceso RSVPP

Figura 2.20. Esquema del Proceso RSVPP
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Fuente: Reproducido de Schematic diagrams of RSVPP de Comprehensive comparison of enhanced

recycle split vapour processes for ethane recovery, Zhang et al., 2020.

En comparacion con el proceso RSV convencional, el RSV con refrigeracion y
prepresurizacion por propano (RSVPP), mostrado en la Figura 2.20, donde se afiade solo un
compresor de entrada, que permite que el gas de alimentacion intercambie calor en los
preenfriadores LNG-101 y LNG-102 a alta presion. El calor latente del gas de alimentacion es

menor a alta presion, lo que favorece mas la separacion previa de hidrocarburos pesados en el
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separador criogénico V-101, y una relacion de expansion mayor complementara ain mas la
capacidad de refrigeracion. En comparacién con el proceso RSV convencional, la tasa de
recuperacion de etano del RSVPP mejora enormemente. La tecnologia de prepresurizacion esta
desarrollada especificamente para el gas de alimentacion especial (Zhang et al., 2020)
2.12.6. Proceso RSVPE

La Figura 2.21 muestra que el ciclo de refrigeraciéon de etileno en el RSVPE es
relativamente complejo, puesto que para compensar las deficiencias de la alta temperatura de
enfriamiento del refrigerante de propano en el proceso RSV convencional, el RSVPE preenfria

el gas de alimentacion agregando un sistema de refrigeracion de etileno (Zhang et al., 2020).

Figura 2.21. Esquema del Proceso RSVPE

Fthane product

3

LNG—cold box T—tower K—compressor/expander V—scparator VLV—valve AC—air cooler

Fuente: Reproducido de Schematic diagrams of RSVPE de Comprehensive comparison of enhanced

recycle split vapour processes for ethane recovery, Zhang et al., 2020.

2.12.7. Proceso RSVPM

Para simplificar la estructura del ciclo de refrigeracion, mejorar la integracion térmica
en la caja fria y reducir el consumo de energia de los servicios publicos, se desarrolld un proceso
RSV mejorado (RSVPM), mostrado en la Figura 2.22 mediante el uso de refrigerante mixto en

lugar del ciclo de refrigeracion de etileno. La idea de un ciclo de refrigeracion de refrigerante
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mixto en el RSVPM proviene del proceso de refrigeracion en un proceso de licuefaccion de gas
natural, pero el nivel de temperatura requerido en el proceso de recuperacion de etano es mayor
que en el proceso de licuefaccion de gas natural, por lo que la composicion del refrigerante
mixto es bastante diferente del refrigerante mixto utilizado en la licuefaccioén del gas natural

(Zhang et al., 2020).

Figura 2.22. Esquema del Proceso RSYPM
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Fuente: Reproducido de Schematic diagrams of RSVPM de Comprehensive comparison of enhanced

recycle split vapour processes for ethane recovery, Zhang et al., 2020.

2.13.  FRACCIONAMIENTO DE LGN

Los LGN producidos en la unidad de recuperacion de LGN se envia normalmente a un
centro de fraccionamiento para su posterior procesamiento en productos individuales. En la
Figura 2.23 se muestra una imagen de un centro de fraccionamiento. Generalmente se fracciona
calentando la corriente de LGN y procesandola a través de una serie de columnas de destilacion.
El fraccionamiento aprovecha los diferentes puntos de ebullicion de los diversos componentes
de LGN. A medida que se calienta la corriente de LGN, el componente mas ligero (el de punto

de ebullicién més bajo) se evapora primero y se separa (Mokhatab & Poe, 2012).
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Figura 2.23. Diagrama Esquematico Tipico del flujo de Fraccionamiento de LGN
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Fuente: Reproducido de Typical NGL fractionation flow schematic de Handbook of Natural Gas

Transmission and Processing, Mokhatab & Poe, 2012.

El vapor de cabeza se condensa y una parte se utiliza como reflujo y la parte restante se
envia al almacenamiento de producto. La mezcla liquida més pesada en la parte inferior de la
primera columna se envia a la segunda columna, donde se repite el proceso y se separa un
componente de LGN diferente como producto. Este proceso se repite hasta que todos se separan
en sus componentes individuales. Existen muchas opciones para configurar el tren de
fraccionamiento de LGN y la disposicion 6ptima puede variar segun las composiciones y las
especificaciones del producto (Mokhatab & Poe, 2012).

2.14. CICLOS DE DE REFRIGERACION

Segun Cengel & Boles (2009), la refrigeracion es una de las principales areas de
aplicacion de la termodinamica, que consiste en la transferencia de calor desde una region de
menor temperatura hacia una region de mayor temperatura. Los fluidos que generan
refrigeracion se denominan refrigerantes, y los ciclos en los que operan se denominan ciclos de
refrigeracion. Uno de los ciclos de refrigeracion mas utilizados es el de compresion de vapor,

donde el refrigerante se evapora y luego se condensa alternativamente para comprimirse en la
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fase de vapor. No obstante, otro ciclo de refrigeracion frecuentemente estudiado es el ciclo de
refrigeracion de gas en el que el refrigerante permanece en la fase de gas en todo momento.
2.15. BALANCE DE MATERIA
Segun Felder & Rousseau (2004) la ecuacion general del balance refleja la conservacion
de la masa o materia en un sistema (una sola unidad de proceso, un conjunto de unidades o un
proceso completo) y matematicamente se representa como:
entrada + generaciéon — salida — consumo = acumulacion Ec.A

Felder & Rousseau, (2004) también describen las reglas se aplican para simplificar la

ecuacion general de balance de materia:

v" Si la cantidad balanceada es la masa total, se establece que tanto la generacion = 0
como el consumo = 0. Debido a que es imposible crear o destruir la masa.

v" Si la sustancia balanceada es una especie no reactiva (es decir que no existe reactivos
que se consuman ni productos que se generen), se establece que generacion= 0y
consumo = 0.

v Si un sistema se encuentra en estado estacionario, se establece que acumulacion =0,
independientemente de lo que se esté balanceando. Por consiguiente, en un sistema
en estado estacionario nada cambia con el tiempo, incluyendo la cantidad de la
variable que se balancea.

2.16. BALANCE DE ENERGIA

Segun Cengel & Boles (2009) el balance de energia puede aplicarse a cualquier tipo de
sistema de cualquier clase de proceso e involucra la comprension de las distintas formas de
energia y la forma de reconocer los modos en que dicha energia se transfiere. Ademas, el
principio de conservacion de la energia es expresado como: “el cambio neto (puede ser aumento
o disminucidn) que la energia total del sistema experimenta durante un proceso resulta igual a
la diferencia entre la energia total de entrada y la energia total de salida del sistema durante

dicho proceso”. Es decir:
Energia total que entra al sistema — Energia total que sale del sistema

= Cambio en la Energia total del sistema

Ec.B
También es importante considerar que un sistema puede denominarse abierto o cerrado
dependiendo de que la masa atraviesa o no las fronteras del sistema analizado durante el tiempo

cubierto por el balance de energia (Felder & Rousseau, 2004).
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Un sistema cerrado, también conocido como una masa de control, consiste en una
cantidad fija de masa donde ninguna otra puede atravesar su frontera. Sin embargo, la energia,
en forma de calor o trabajo puede atravesar la frontera; ademads, el volumen de un sistema
cerrado no tiene que ser fijo. En caso de que se impida la transferencia de energia, se trata de
un sistema aislado (Cengel & Boles, 2009).

Felder & Rousseau (2004) indican que un sistema de proceso por lotes es cerrado. El
balance de energia integral para un sistema cerrado se describe entre dos instantes dados. Como
la energia no puede crearse ni destruirse, tanto los términos asignados para la generacion y el
consumo del balance general se cancelan, lo cual deja:

acumulaciéon = entrada — salida Ec.C

En el balance integral de materia para un sistema cerrado, los términos de entrada y
salida se eliminan, debido a que la masa no atraviesa las fronteras de un sistema cerrado. Aunque
de forma similar a los balances de masa, es posible que se transfiera energia a través de las
fronteras como calor o trabajo. De todos modos, el término de acumulacion es igual al valor
final de la cantidad balanceada, menos el valor inicial de esta cantidad. Lo que se expresa como:

energia final — energia inicial = energia neta transferida Ec.D

Un sistema abierto, también denominado volumen de control, consiste en un sistema
relacionado a un dispositivo que tiene un flujo masico, como un compresor, turbina o tobera.
En este caso, la masa y también la energia pueden atravesar la frontera de un volumen de control
(Cengel & Boles, 2009).

Los sistemas semicontinuos y continuos son abiertos. En un balance de energia en
sistemas abiertos, la masa atraviesa las fronteras de un sistema a medida que dicho balance
sucede. Cuando una determinada masa se introduce al sistema es necesario realizar trabajo sobre
el mismo y también cuando emerge masa del sistema se existe trabajo sobre los alrededores.
Para ello se describe también el calculo del trabajo la proporcion de energia transferida como
trabajo requerido para desplazar un fluido a través de un sistema de proceso continuo, ademas
de la entalpia especifica para el balance de un sistema abierto en estado estacionario. (Felder &

Rousseau, 2004).
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CAPITULO 3 - OPERATIVIDAD DE LA PSLCV
3.1. LOCALIZACION GEOGRAFICA

La Planta Separadora de Liquidos Carlos Villegas (PSLCV), también conocida como
Planta Gran Chaco, geograficamente se encuentra ubicada en el Municipio de Yacuiba,

Provincia Gran Chaco, en el departamento de Tarija de Bolivia, como se puede apreciar en el
mapa de la Figura 3.1.

Figura 3.1. Localizacion Geografica de la PSLCV
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Fuente: Tomada del Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

En la Figura 3.2, se muestra una imagen satelital de la planta donde también se puede observar
su conexion con el gasoducto GIJA y su estacion de bombeo.
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Figura 3.2. Imagen Satelital de la PSLCV
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Fuente: Tomada desde Google Maps, 2024.

3.2. BASES DEL DISENO

De acuerdo al manual de operaciones la planta de Separacion de Liquidos Carlos
Villegas (PSLCV), las bases del disefio relacionadas a la operatividad establecen que la misma
puede operar en dos modos diferentes: Recuperacion de etano y Rechazo de etano.

El proceso RSV (RECYCLE SPLIT VAPOR) licenciado por Ortloff permite un
esquema de operacion cambiante entre recuperacion y rechazo de etano. La caracteristica
principal del proceso se basa en una recirculacion de gas residual de alta presion, el cual es
condensado en la seccidn criogénica y utilizado como reflujo superior en la columna de dicha
seccion. La Ingenieria Basica ha contemplado seis casos de simulacion (BM&E) mostrados en
la infografia de la Figura 3.3 para establecer los extremos operativos de la misma. Por
consiguiente, se tiene previsto que la planta pueda operar en las condiciones planteadas por cada
uno de los casos considerados y en las condiciones operativas intermedias, aunque los caudales

de entrada a la Unidad sean variables dependiendo del caso. (ANH & YPFB, 2023).
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Figura 3.3. Casos de Simulacion de la Operatividad de PSLCV

Recuperacion Etano 95% (caso 1A).

Rechazo Etano (caso 2A).

Recuperacion Etano 99% (caso 1B).

Rechazo Etano méaxima exigencia (caso 2B).

Recuperacion etano a baja carga (Turndown) (caso
1C).

Rechazo etano a baja carga (Turndown) (caso 2C).

Fuente: Elaboracion en funcion a Bases de Disefio y Fundamentos del Proceso del Manual de

Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

3.2.1. Capacidad

La base de diseno principal de la planta es el Caudal de Gas Residual reinyectado al
GIJA cuyo valor es de 978 MMSCFD (27.700.000 Sm*/d). El caudal de entrada a la PSLCV es
calculado de modo tal que con la recuperacion especificada segiin cada modo de operacion
siempre se cumpla el caudal de gas residual producto sefialado. Los caudales de entrada a la
planta varian dependiendo del caso, 1137 MMSCFD para caso 1A Recuperacion etano 95% y
1047 MMSCEFD para caso 2A Rechazo de etano; siendo siempre el caudal de gas residual
producido de 978 MMSCFD (ANH & YPFB, 2023).
3.2.2. Condiciones de Entrada

La Figura 3.4 muestra las condiciones de entrada con los valores de algunas variables
importantes tales como, caudal del gas, temperatura, presion maxima y minima, asi como la

composicion.
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Figura 3.4. Condiciones de Entrada a PSLCV

mmd Caudal Gas Entrada (aproximado)

* Rechazo Etano (Caso 2.A): 1.047 MMSCFD
* Recuperacion Etano (Caso 1.A): 1.137 MMSCFD
* Recuperacion Etano (Caso 1.B): 1.152 MMSCFD

maad Temperatura maxima / minima gas de entrada:
* 95 °F (35,0 °C)

mmd  Presion minima gas de entrada (Diseiio):

* 950 psig (66,8 kg/cm?g)

mad Presion maxima gas de entrada:

* 1.000 psig (70,31 kg/cm?2g)

e Composicion gas de entrada:

* Mercurio: no contiene

* Parafinas: no contiene

* H,S: no contiene

* Contenido de Agua maximo 65 mg/Sm?
» Composicion gas (Y%emolar):

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV. ANH & YPFB, 2023.

3.2.3. Condiciones de los Productos

Los productos obtenidos en la PSLCV se muestran en la infografia de la Figura 3.5.

Figura 3.5. Productos de PSLCV

I Gas Residual I

. Etano (en modo
Gasolina >
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Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.




En la infografia de la Figura 3.6, se describen las condiciones y las especificaciones de

cada uno de los productos.

Figura 3.6. Especificaciones de los Productos de PSLCV

—[ Condiciones }7

*Destino: Gasoducto GIJA

*Presion mimima (Disefio): 1000 psig (70.31 y
kg/cm’g) r Condiciones |

»Temperatura maxima: 131.0°F (55 °C) ;

*Destio: enfrega en Limite de Bateria (ducto)

. : s Temperatura: maximo 86.0°F (30.0°C).
—[ Especificaciones ]7 % e

«Contenido de Agua: Méximo 65 mg/sm*® Nota . *Presion: minimo 375 psig (26.4 kg/cm?g)
3 . :
*Dioxido de Carbono: Maximo 2.0% volumen Especificaciones :
*Nitrogeno: Maximo 2.0% volumen ' 2
*Inertes Totales: Maximo 3.5% volumen *Metano: m@a 2.0 %owt
(includos dioxido de carbono y nifrogeno) *Propano: maximo 6.0%owt
*Poder Calorifico Superior (base seca): Isobutano y superiores: maximo 2.0%wt

Minimo 1000 BTU/SCF Nota 4

(8900kcal/sm?) . ) .
*Punto de Rocio de ndrocarburos: Maximo 32 Gas Licuado de Petroleo
°F @ 640 psia (GLP)

+Punto de Rocio de hadrocarburos: 10 °F =
menor a la temperatura menor operacional del m

gas medida en el gasoducto. : ] = .
-Glicoles, Metanol o cualquier otra: ninguno *Destino: a]ﬂmcel_mgnento a presion 210 psig

(sustancia utilizada en el procesanuento de * Temperatura: maxima 131°F (55.0 °C)

gas).

*Hidrocarburos Liquidos: ninguno —[ Especificaciones ]7

e KR e *Pentano y mas pesados: Maximo 2% v/v.
+Etano e inferiores: maximo 2% v/v
*RVP (Tension de Vapor Reid): Maxima 170
psig (11.95 kg/cm?*g).

Gasolina estabilizada
Condiciones

+*Destino: almacenamiento a presion _[ Condiciones ]7

* Temperatura: maxima 131°F (55.0 °C) *Destino: almacenamiento atmosférico
* Temperatura: maxima 131°F (55.0 °C)

—[ Especificaciones ]7
—[ Especificaciones ]7

+C4 e inferiores: maximo 2% wt

+n-C5 y superiores: maximo 3,5% wt *RVP (Tension de Vapor Reid): maximo 12
psia.

Iso-Pentano

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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3.3. DESCRIPCION DE LOS PROCESOS EN PSLCV

Como toda planta industrial, puede distinguirse entre una serie de secciones de proceso
y una de servicios auxiliares donde se aporta todo lo necesario para que la Unidad principal
funcione. Las distintas secciones que componen la PSLCV se observan en el flujograma de la

Figura 3.7.

Figura 3.7. Secciones de la PSLCV

Entrada de Gas

Unidad de Filtrado y Deshidratacion del Gas de
Alimentacion y Sistema de Regeneracion de los
deshidratadores

Unidades Criogénicas (cada una
50% de la capacidad total de la
planta)

Unidad de Fraccionamiento de
Liquidos

Unidad de Compresion de Gas
Residual y Salida de Planta

Sistema de Sistema de Almacenaje y
Evacuacion de Licuables

Sistemas Auxiliares

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV (ANH & YPFB, 2023).
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3.3.1. Entrada de Planta

El gas proveniente del gasoducto GIJA, como indica la Figura 3.8, donde se muestra el
Gasoducto GIJA y la corriente de entra del gas de alimentacion a PSLCV, el gas ingresa a la
planta mediante la seccion de entrada a una presion minima de 950 psig una temperatura de 95
°F. En la linea de entrada, se deriva una alimentacion de fuel gas hacia los turbocompresores y
turboexpander y también para abastecer los consumos durante las maniobras de puesta en
marcha de la planta. Las dos lineas cuentan con preacondicionamiento del gas con objeto de
cumplir los requerimientos de los equipos asociados. Como la presion de disefio del GIJA es
superior a la de planta (1.135 psig), antes de la vélvula de corte se instalan las valvulas de
seguridad que protegen todas las instalaciones aguas abajo, ante un cierre inadvertido (ANH &

YPFB, 2023).

Figura 3.8 Entrada de Planta PSLCV

GAS

~ NATURAL

T
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Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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Existe un Puente de Medicién de Gas de Entrada para medir el caudal total de gas a
procesar. Este puente consta de dos medidores de caudal tipo ultrasénico (uno en servicio y otro
en stand-by) nivelados por presion y temperatura, una toma muestras para andlisis de punto de
rocio o dew point de agua e incluyendo la cromatografia para anélisis de composicion del gas
de entrada. En la Figura 3.9 se muestra el ingreso de la corriente principal de gas de alimentacion

ala PSLCV (ANH & YPFB, 2023).
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Figura 3.9. Ingreso de Gas a Planta

Fuente: Elaboracion Propia.

Si en alglin caso la PSLCV tuviese que salir de servicio, existe un By-pass Total de
Planta, ubica dentro de los limites de bateria, que hace posible que el gas proveniente de las tres
plantas de ajuste de punto de rocio pueda continuar por el ducto sin ser procesado.
Adicionalmente, existe otro By-pass Total de planta, que se ubica fuera de los limites de bateria,
perteneciente y operado por YPFB Transporte, el cual permite que el gas circule por el
gasoducto sin ingresar a PSLCV (ANH & YPFB, 2023).

3.3.2. Unidad de Filtrado y Deshidratacion del Gas de Alimentacion

El gas de alimentacion proveniente del Gasoducto de Integracion Juana Azurduy
(GIJA), después de ingresar a la planta y medir su caudal en el Puente de Medicion de Gas de
Entrada, la corriente es conducida hacia la unidad de filtracion y deshidratacion con tamices

moleculares mostrados en la Figura 3.10.
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Figura 3.10. Unidad de Deshidratacion con Tamices Moleculares en PSLCV

Fuente: Tomado del Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

El gas de entrada se dirige hacia la Unidad de Filtracion y Deshidratacion cuyas
caracteristicas principales se describen en la infografia de la Figura 3.11, donde la funcion de
esta unidad es acondicionar el gas de entrada, removiendo el agua, brindandole las condiciones

adecuadas para ser procesado en las Unidad Criogénicas.

Figura 3.11. Caracteristicas de la Unidad de Filtracion y Deshidratacion de PSLCV

El gas comienza atravesando
el Filtro Coalescedor F-101

Posteriormente ingresa a los
Deshidratadores V-102
A/B/C/D reduciendo el

contenido de agua, de
acuerdo a los requerimientos
de los equipos criogénicos.

Finalmente es conducido
hacia los Filtros de Polvo F-
102 A/B para luego pasar a

las Unidades Criogénicas.

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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Figura 3.12. Diagrama de flujo de la Unidad de Filtrado y Deshidratacion de PSLCV

4 )

El proceso comienza
en el Filtro
Coalescedor de Gas
de Alimentacién F-
101, donde la
corriente es
despojada tanto de
particulas so6lidas
como de gotas de
liquido que pudieran
estar presentes en el
gas, para evitar el
deterioro de los
deshidratadores.

o /

/La concentracién\

maxima de agua que
presenta el gas de
entrada es de 65
mg/Sm? por tratarse
de gas previamente
acondicionado. La
deshidratacion se
realiza por medio de
adsorcién con
tamices moleculares
para reducir el
contenido de vapor
de agua y evitar la
formacion de hielo e
hidratos en la unidad
de extraccion de

K liquidos. J

4 )

La unidad cuenta
con cuatro
Deshidratadores V-
102 A/B/C/D
conectados en
paralelo, de los
cuales tres
permanecen en
operacion mientras
que el restante se
regenera. El gas
procesado fluye a
través de los tamices
moleculares en
forma descendente.

\_ /

4 )

Una vez que el gas
ha sido deshidratado
fluye hacia los
Filtros de Polvo F-
102 A/B (uno en
servicio y otro en
stand-by), donde se
eliminan todas las
particulas que
pudieran haberse
arrastrado desde los
tamices. El gas
filtrado y seco pasa
hacia la Unidad
Criogénica.

o J

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

La Figura 3.12 describe a detalle los procedimientos de la unidad de filtrado y

deshidratacion, comenzando por el filtro coalescedor del gas de alimentaciéon cuya
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concentracion maxima de agua es alrededor de 65 mg/Sm?® que en los tamices moleculares de
la unidad de deshidratacion por adsorcion la cantidad de agua reduce a valores inferiores a 0,1
ppm que equivale a 0,5 Ib/MMSCF. En la PSLCV se cuenta con cuatro deshidratadores
conectados en paralelo y uno de ellos cumple el rol de regeneracion, después de que la corriente
de alimentacion es deshidratada pasa a los filtros de polvo para posteriormente dirigirse a las
unidades criogénicas (ANH & YPFB, 2023).

3.3.3. Sistema de Regeneracion de Deshidratadores

Los tamices moleculares de la Unidad de Deshidratacion son regenerados utilizando una
derivacion del gas seco proveniente de los filtros F-102 A/B. La corriente es comprimida por
los compresores K-101 A/B (uno en servicio y otro en stand-by) para posteriormente ser enviada
hacia el calentador E-501, asociado a los turbogeneradores de dicha Unidad. Entonces, el gas
caliente fluye en sentido ascendente a través del lecho que se encuentre regenerando y abandona
el deshidratador por el tope, posteriormente es conducido hacia el Aeroenfriador de Gas de
Regeneracion A-101. El agua que condensa es separada de la corriente gaseosa en el Scrubber
de Gas de Regeneracion V-103 para luego ser enviada al Sistema de Tratamiento de Agua.
Ademas, el gas de tope del scrubber es reinyectado a la corriente de gas de alimentacion aguas
arriba del filtro F-101 (ANH & YPFB, 2023).

Después de que el lecho es desabsorbido y enfriado con gas de regeneracion frio, las
valvulas de control de temperatura del circuito de regeneracion bloquean la derivacion hacia el
equipo E-501, habilitando en su totalidad el paso del gas frio a través del by-pass, es asi como
se logra enfriar el tamiz y luego el gas que sale del deshidratador es enfriado en el equipo A-
101 e ingresa al separador V-103 donde se elimina cualquier liquido que pudiera haber
condensado. Posteriormente, la corriente gaseosa retorna al proceso y es inyectada aguas arriba
del filtro F-101. Adicionalmente, es importante considerar que previa a la etapa de
calentamiento (280°C), se realiza una etapa de precalentamiento (120°C) (ANH & YPFB, 2023).
3.3.4. Unidades Criogénicas

Las Unidades Criogénicas de PSLCV estdn compuestas por dos trenes equivalentes que
operan en paralelo, procesando cada uno el 50% del caudal proveniente de la Unidad de
Filtracion y Deshidratacion. La Figura 3.13 muestra una vista panoramica de las Unidades

Criogénicas, entre los principales se tiene a intercambiadores de calor (también denominados
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cajas frias), separador frio, reboilers, condensadores y columnas demetanizadoras (ANH &
YPFB, 2023).

Figura 3.13 Unidades Criogénicas de PSLCV

s

Fuente: Elaboracion Propia.

Los equipos que componen cada tren criogénico se enlistan a detalle en la infografia de

la Figura 3.14 con su respectiva simbologia.

Figura 3.14. Equipos de la Unidad Criogénica de PSLCV

- Turboexpansor X-102 / K-102

- Coiumna Demetanizadora C-101

- Separador Frio V-104

- Intercambiador Gas / Gas E-101

- Reboiler Fondo Demetanizadora E-102
- Reboiler Lateral E-103

- Condensador Reflujo E-104

- Trim Rebolier E-105

- Aeroenfriador A-102

Bomba de Alimentacion Deetanizadora P-101 A/B

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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Las caracteristicas principales de las unidades criogénicas se describen en la infografia de la

Figura 3.15.

Figura 3.15. Caracteristicas de las Unidades Criogénicas de PSLCV

compuestas por un tren
turboexpansion (1-K-101/X-
101 y 2-K-101/X-101) que
operan de acuerdo al proceso
RSV (Recycle Split Vapor)
patentado por Ortloff
Engineers Ltd donde se
licuan los componentes
pesados

que luego son separados del

gas en cada una de las torres

Demetanizadoras (1-C-101 y
2-C-101)

Unidades Criogénicas

obteniéndose una corriente de
Gas Residual por el tope

v

que luego de ser comprimida
es reinyectada al gasoducto.

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Los liquidos obtenidos por el fondo de las torres Demetanizadoras 1-C-101 y 2-C-101
pasan a la zona de Fraccionamiento donde son separados. El etano contenido en la corriente de
gas de alimentacion es separado en la columna Deetanizadora cuando la planta opera en modo
Recuperacion de Etano; sin embargo, también puede permanecer en la corriente de gas residual
cuando la planta opera en modo Rechazo de Etano.
3.3.4.1. Modo Recuperacion de Etano

El gas que sale de la Unidad de Deshidratacién que ingresa a las Unidades Criogénicas
a una Temperatura de 94,17 °F y una Presién de 917 psig si opera en modo recuperacion de

etano. Dicha corriente se dirige por los equipos como indica la infografia de la Figura 3.16.
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Figura 3.16. Gas de Entrada en Modo Recuperacion de Etano

El gas seco, que ingresa a la unidad a una
Temperatura de 94,17 °F y una Presion de
917 psig, es divido en dos corrientes:

_ _ ' La segunda se utiliza como medio
La primera atraviesa el Intercambiador calefactor, atravesando sucesivamente el
Gas / Gas E-101, donde es enfriada y Reboiler Fondo Demetanizadora E-102 y
condensada parcialmente, mediante el el Reboiler Lateral Demetanizadora E-
intercambio con la corriente de gas 103, enfriandose y condensado
residual frio proveniente del parcialmente al ceder calor al fondo y a
Condensador de Reflujo E-104. una corriente lateral de la Columna
Demetanizadora C-101.

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Posteriormente, la corriente de gas de alimentacion atraviesa los intercambiadores de
calor donde sale de forma bifésica y fluye hacia el Separador Frio V-104. De este ultimo se
extrae una corriente liquida por el fondo que es enviada como alimentacion inferior hacia la
columna Demetanizadora C-101 y una corriente gaseosa por el tope que es dividida en dos

partes, como indica la Figura 3.17 (ANH & YPFB, 2023).

Figura 3.17. Corrientes del Separador Frio de las Unidades Criogénicas

La primera parte de esta corriente gaseosa es
expandida en el equipo X-102, donde es
condensada parcialmente y luego es enviada
hacia la columna Demetanizadora C-101 como
alimentacion intermedia.

La segunda parte de la corriente gaseosa es
totalmente condensada en el Condensador
Reflujo E-104 y enviada hacia la columna
Demetanizadora C-101 como reflujo inferior.
En operacion normal la valvula Joule-Thomson
se encuentra completamente cerrada. Esta
valvula se dimensiona para poder circular el
100% del caudal del X-102 ante una parada del
mismo por mantenimiento, o por cualquier otra
razon.

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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Las condiciones de la columna Demetanizadora C-101, en modo Recuperacion de

Etano, se detallan en la infografia de la Figura 3.18.

Figura 3.18. Variables de Operacion de l1a Columna Demetanizadora Modo

Recuperacion de Etano

Tope
» Temperatura de -147,1 °F
* Presion de 342 psig

Fondo

» Temperatura de 46,2 °F
* Presion de 348 psig

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Los reflujos de la columna Demetanizadora C-101 son obtenidos de la corriente gaseosa
proveniente del Separador Frio V-104 y de una corriente de gas reciclada desde la Unidad de
Compresion de Gas Residual. En cuanto al reflujo proveniente de la corriente de gas reciclada
es ingresado a la unidad y atraviesa correlativamente el Intercambiador Gas / Gas E-101 y el
Condensador de Reflujo E-104, para expandirse hasta alcanzar una temperatura de -152,5 °F y
ser enviada al tope de la columna Demetanizadora C-101 como reflujo superior. Por otro lado,
el reflujo proveniente de la corriente gaseosa del Separador Frio V-104 atraviesa el
Condensador de Reflujo E-104, y es enviado al tope de la Columna Demetanizadora C-101
como reflujo inferior a una temperatura de -144,4 °F (ANH & YPFB, 2023).

En la Figura 3.19 se observa que de la columna Demetanizadora C-101 se extraen dos
corrientes liquidas (una lateral y una del fondo) que son dirigidas hacia el Reboiler Lateral E-
103 y el Reboiler de Fondo E-102 con el propdsito de vaporizarlas parcialmente y luego
reinyectarlas, aportando el caudal de vapor necesario para la operaciéon de la columna y
mejorando de esta manera la separacion de compuestos. El calor requerido es cedido por una
fraccion de la corriente de gas que alimenta la unidad, que a su vez es preenfriada como se

menciond anteriormente (ANH & YPFB, 2023).
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Figura 3.19. Caracteristicas de la Demetanizadora en Modo Recuperacion de Etano

3.3.4.2.

A/B.

mezclada
corriente
proveniente

la

Modo Rechazo de Etano

Del tope de la  columna
Demetanizadora C-101 se extrae la
corriente de gas residual a una
temperatura de -147,0 °F y una
presion de 342 psig.

* Dicha corriente inicialmente es

utilizada como fuente fria en el
Condensador Reflujo E-104 y
luego es utilizada como fuente fria
en el Intercambiador Gas / Gas
E-101. Una fracciéon de esta

‘corriente  es enviada como

alimentacion hacia el Sistema de
Fuel Gas de la Planta a una
presion de 325 psig, mientras que
el resto es comprimido por el
Compresor Booster K-102 vy
enviado hacia la Unidad de
Compresion de Gas Residual
una presion de 404,4 psig.

Del fondo de la columna
Demetanizadora C-101
se extrae una corriente de
liquido que es conducida
hacia la succiéon de las
bombas de Alimentacion
Deetanizadora P-101

* Dicha corriente es

con la
de liquido
del otro

tren  criogénico y
finalmente es enviada a

Columna

Deetanizadora.

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

El gas de alimentacion ingresa a las Unidades Criogénicas a una Temperatura de 94 °F

y una Presion de 916 psig cuando opera en modo rechazo de etano para atravesar por los equipos

indicados en la Figura 3.20.
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Figura 3.20. Gas de Entrada en Modo Rechazo de Etano

El gas seco, que ingresa a la unidad a una Temperatura de 94.0 °F
y una Presion de 916 psig y atraviesa el Intercambiador Gas / Gas
E-101, donde es preenfriada y condensada parcialmente, cediendo
calor a una corriente proveniente del Condensador Reflujo E-104.
La corriente bifasica resultante con temperatura de 6°F es
conducida hacia el Separador Frio V-104. De este ultimo se extrae
una corriente liquida por el fondo que es enviada como
alimentacion lateral hacia la columna Demetanizadora C-101, y
una corriente gaseosa por el tope que es dividida en dos partes:

La primera parte de esta corriente La segunda parte de la corriente gaseosa es
gaseosa es expandida en el equipo totalmente condensada en el Condensador
X-102, donde es condensada Reflujo E-104 y enviada hacia la columna
parcialmente y luego es enviada Demetanizadora C-101 como alimentacion de
hacia la columna Demetanizadora reflujo inferior. En operacion normal la valvula
C-101 como alimentacion lateral. Joule-Thomson se encuentra completamente
cerrada. Esta valvula se dimensiona para poder

circular el 100% del caudal del X-102 ante una
parada del mismo por mantenimiento, o por
cualquier otra razon (puesta en marcha).

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Las condiciones de la columna Demetanizadora C-101, en modo Rechazo de Etano, se

detallan en la infografia de la Figura 3.21.
Figura 3.21. Variables de Operacion de la Columna Demetanizadora en Modo Rechazo

de Etano

Tope
* Temperatura de 105,3 °F
* Presion de 360,0 psig

Fondo

» Temperatura de 191,3 °F
* Presion de 366,0 psig

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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En la infografia de la Figura 3.22, se detallan las caracteristicas de las corrientes que

salen de la columna demetanizadora, en modo rechazo de etano, resaltando su importancia para

las operaciones de los equipos de las Unidades Criogénicas de PSLCV en modo rechazo de

etano.

Figura 3.22. Caracteristicas de la Demetanizadora en Modo Rechazo de Etano

Del  tope de la  columna
Demetanizadora C-101 se extrae la
corriente de gas residual a una
temperatura de -105,3 °F y una presion
de 360,0 psig.

* Dicha corriente i1nicialmente es
utilizada como fuente fria en el
Condensador Reflujo E-104 y luego
es utilizada como fuente fria en el
Intercambiador Gas / Gas E-101.

* Una fraccion de esta corriente es
enviada como alimentacion hacia el
Sistema de Fuel Gas de la Planta
mientras que el resto es comprimido
por el Compresor Booster K-102 y
posteriormente  enfriado en el
Aeroenfriador A-102, para luego ser
enviada hacia la Unidad de
Compresion de Gas Residual a una
temperatura de 131,0 °F y una

- presion de 436 psig.

fondo de la columna
Demetanizadora C-101 se

extrae una corriente de liquido
a una temperatura de 191.3 °F y
una presion de 366,0 psig,

* Luego se mezcla con la
corriente de liquido
proveniente del otro tren
criogénico y finalmente es
enviada por diferencia de
presion a través de una
valvula de control hacia la
columna debutanizadora C-
302, quedando en este modo
operativo fuera de servicio
las bombas P-101 A/B.

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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Los reflujos de la columna Demetanizadora C-101 son obtenidos de la corriente gaseosa
proveniente del Separador Frio V-104 y también de una corriente de gas reciclada desde la
Unidad de Compresion de Gas Residual. Donde el reflujo proveniente de la corriente de gas
reciclada ingresa a la unidad y atraviesa correlativamente el Intercambiador Gas / Gas E-101 y
el Condensador de Reflujo E-104 y alcanza una temperatura de -141,0 °F como reflujo superior.
Ademas, el reflujo proveniente de la corriente gaseosa del Separador Frio V-104 se destina al
tope de la Columna Demetanizadora C-101 a una temperatura de -137,4 °F como reflujo inferior
(ANH & YPFB, 2023).

3.3.5. Fraccionamiento

La zona de Fraccionamiento de LGN esta formada por tres secciones, como indica la
infografia de la Figura 3.23, donde se separan de manera sucesiva los productos provenientes
de la corriente liquida de las Unidades Criogénicas, los cuales estin conformados por etano,

GLP, isopentano y gasolina.

Figura 3.23. Zona de Fraccionamiento de LGN

—[ Deetanizadora C-301 ]7

*Cuando la Planta opera en modo
Recuperacion de Etano. Dicho producto sera
enviado hacia una Planta Petroquimica futura a
través de un ducto.

*Cuando la Planta opera en modo Rechazo de
Etano, esta torre permanece fuera de servicio.

—[ Debutanizadora C-302 Ji

*Esta torre es alimentada con los liquidos de
fondo de las torres Demetanizadoras 1-C-101 y
2-C-101, o con los liquidos de fondo de la
torre Deetanizadora C-301, de acuerdo al
modo de operacion de la planta.

*Se obtiene GLP por el tope, que puede
almacenarse en esferas y enviarse o bien a
cargaderos de camiones o a ducto de
exportacion.

—[ Deisopentanizadora C-303 ]7

*Esta torre es alimentada con los liquidos de
fondo de la torre Debutanizadora C-302. Se
produce Isopentano por el tope y Gasolina
Estabilizada por el fondo.

*El isopentano se almacena en esferas mientras
que la gasolina en tanques API (650)

*Ambos productos se envian a cargaderos de
camidn o a ducto de exportacién (comuin)

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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3.3.5.1.  Recuperacion de Etano
El equipo principal de la recuperacion de etano es la columna Deetanizadora el cual se muestra

en la Figura 3.24.

Figura 3.24. Columna Deetanizadora

Fuente: Elaboracion Propia.

La columna Deetanizadora es alimentada por los liquidos de fondo que provienen de
ambos Trenes de las Unidades Criogénicas (especificamente de las columnas Demetanizadoras)
la corriente de liquidos también aporta como fuente fria en el intercambiador del Sistema de

Refrigeracion con Propano.
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La seccion de recuperacion de etano opera cuando las Unidades Criogénicas trabajan en
modo Recuperacion de Etano; sin embargo, permanece fuera de servicio cuando se opera en
modo Rechazo de Etano. La misma estd compuesta por los equipos mencionados en la

infografia de la Figura 3.25.

Figura 3.25. Equipos para la Recuperacion de Etano

Columna Deetanizadora C-
301

Condensador
Deetanizadora E-301

Reboiler Deetanizadora E-
302

Reboiler Lateral
Deetanizadora E-305

Acumulador Reflujo
Deetanizadora V-302

Equipos de la Recuperacion de Etano
|

Bomba Reflujo
= Deetanizadora P-301 A/B

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Las condiciones de operacion columna Deetanizadora C-301 se detallan en la infografia
de la Figura 3.26, especificando las variables de operacion de presion y temperatura tanto en el

tope como en el fondo de la columna.
Figura 3.26. Variables de Operacion de la Columna Deetanizadora

Tope
» Temperatura de 44,98 °F
* Presion de 432,5 psig
Fondo
* Temperatura de 210,7 °F
* Presion de 442,5 psig
Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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La corriente gaseosa que sale del tope de la columna Deetanizadora C-301 es conducida
hacia el Condensador Deetanizadora E-301, donde se enfria hasta una temperatura de 39,7 °F,
logrando condensarse parcialmente a una presion de 425,0 psig. El condensador tiene como
fuente fria a una corriente proveniente del Sistema de Refrigeracion con Propano.
Posteriormente, la corriente bifasica ingresa al Acumulador Reflujo Deetanizadora V-302,
donde se separa una corriente liquida por el fondo para ser conducida nuevamente hacia la
columna por las Bombas Reflujo Deetanizadora P-301 A/B. y una corriente gaseosa de Etano
por el tope, la cual es enviada como producto hacia la Salida de Planta (ANH & YPFB, 2023)..

Una porcion lateral liquida es enviada hacia el Reboiler Lateral Deetanizadora E-305,
con el objetivo de vaporizarla parcialmente para reinyectarla lateralmente en la columna C-301.
La corriente liquida de fondo que abandona la columna se emplea como fuente caliente porque
cede calor antes de ser enviada hacia la siguiente subunidad, logrando mantener un caudal de
vapor estable a lo largo de toda la columna y evitando grandes caudales en el fondo lo que
implicaria un equipo de mayor seccion en la zona inferior.

Se extrae una corriente de liquido a una temperatura de 196 °F, del plato chimenea
inferior de la columna Deetanizadora C-301 para ser conducida hacia el Reboiler Deetanizadora
E-302 donde la corriente es vaporizada parcialmente hasta alcanzar una temperatura de 210,7
°F. El Sistema de Hot Oil aporta el calor necesario, el vapor generado es reinyectado por debajo
del altimo plato de la columna y el liquido remanente es devuelto al fondo del mismo equipo.

La corriente liquida proveniente del fondo de la Columna C-301 cede calor en el
Reboiler Lateral E-305 y posteriormente es enviado como alimentacion a la columna
Debutanizadora C-302 donde se recuperara el GLP por el tope, a una temperatura de 144,9 °F
y una presion de 427,5 psig. El producto Etano proveniente de la Unidad de Fraccionamiento
abandonard la planta a través del ducto de etano a razén de 288.800 Ib/h. Existe un Puente de
Medicion de Etano, que mide el caudal de etano entregado al ducto, el cual cuenta con dos
medidores de caudal tipo ultrasonicos, también se realiza el control de la presion y temperatura,
ademas de una toma muestras para analisis de dew point de agua y una derivacion hacia el
cromatografo para analisis de composicion del etano (ANH & YPFB, 2023)..
3.3.5.2.  Recuperacion de GLP

El equipo principal de esta seccion es la Columna Debutanizadora C-302 mostrada en

la Figura 3.27, la cual es alimentada desde el fondo de la Columna Deetanizadora C-301 cuando
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las Unidades Criogénicas funcionan en modo Recuperacion de Etano; sin embargo, es
alimentada directamente desde el fondo de las Columnas Demetanizadoras 1-C-101 y 2-C-101

cuando se opera en modo Rechazo de Etano.

Figura 3.27. Columna Debutanizadora

Fuente: Elaboracion Propia.

La seccion de recuperacion de GLP ademdas estda compuesta por los equipos

mencionados en la infografia de la Figura 3.28.
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Figura 3.28. Equipos para la Recuperacion de GLP

| Columna
Debutanizadora C-302

| Aerocondensador
Debutanizadora A-301

|| Reboiler
Debutanizadora E-303

| Acumulador Reflujo
Debutanizadora V-303

Equipos de la Recuperacion de GLP
|

Bomba Reflujo
— Debutanizadora P-302
A/B

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Las condiciones de las variables de operacion de Columna Debutanizadora C-302, de la
seccion de recuperacion de GLP de la Zona de Fraccionamiento de PSLCV, se detallan en la

Figura 3.29.

Figura 3.29. Variables de Operacion de la Columna Debutanizadora

Tope
» Temperatura de 155,1 °F
* Presion de 217,5 psig

Fondo

* Temperatura de 320,0 °F
* Presion de 227,5 psig

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Esta seccion es alimentada por una corriente liquida que ingresa a la columna a una
temperatura de 143,7°F y a una presion de 230 psig, luego de ser expandida en una valvula de
control. La corriente gaseosa que sale del tope de la columna Debutanizadora C-302 es
conducida hacia el Aerocondensador Debutanizadora A-301, donde se enfria hasta una
temperatura de 131,6 °F, logrando condensarse totalmente a una presion de 210,0 psig. Por otra

parte, la corriente liquida ingresa al Acumulador Reflujo Debutanizadora V-303 para luego ser
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evacuada por las Bombas de Reflujo Debutanizadora P-302 A/B, donde de cuya descarga se
derivan dos corrientes siendo la primera el reflujo que es reinyectado a la columna C-302 y la
segunda es el producto que es enviado hacia las Esferas de Almacenaje de GLP V-607 A/B/C/D
(ANH & YPFB, 2023).

Se extrae una corriente de liquido a una temperatura de 309,1 °F del plato chimenea
inferior de la columna Debutanizadora C-302 para ser conducida hacia el Reboiler
Debutanizadora E-303 donde la corriente es vaporizada parcialmente hasta alcanzar una
temperatura de 320,1 °F. El Sistema de Hot Oil aporta el calor necesario, el vapor generado es
reinyectado por debajo del ultimo plato de la columna C-302 y que el liquido remanente es
devuelto al fondo del mismo equipo. También se extrae una corriente de liquido del fondo de la
Columna Debutanizadora C-302 que es enviada como alimentacion hacia la columna
Deisopentanizadora C-303 a una temperatura de 320,1 °F y a una presion de 227,5 psig (ANH
& YPFB, 2023).
3.3.5.3.  Recuperacion de Isopentano y Gasolina Estabilizada

El isopentano es separado de la gasolina en la columna Deisopentanizadora C-303

mostrada en la Figura 3.30, que es alimentada por el liquido de fondo proveniente de la C-302.

Figura 3.30. Columna Deisopentanizadora

Fuente: Elaboracion Propia.
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Los equipos asociados a dicha columna que conforman la seccion de recuperacion de

Isopentano y Gasolina de la Zona de Fraccionamiento de PSLCV se mencionan en la infografia

de la Figura 3.31.

Figura 3.31. Equipos para la Recuperacion de Isopentano y Gasolina

Columna
Deisopentanizadora C-303

Equipos de la Recuperacion de Isopentano y

Gasolina

Aerocondensador
Deisopentanizadora A-302

Aeroenfriador Gasolina A-
303

Reboiler Deisopentanizadora
E-304

Acumulador Reflujo
Deisopentanizadora V-304

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Bomba Reflujo
Deisopentanizadora P-303
A/B

Bomba Fondo
Deisopentanizadora P-304

La columna Deisopentanizadora C-303 opera a las condiciones de operacion mostradas

en la Figura 3.32. La misma es alimentada por una corriente liquida que ingresa a la columna a

una temperatura de 208,5 °F y a una presion de 49,8 psig.
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Figura 3.32. Variables de Operacion de la Columna Deisopentanizadora

Tope
* Temperatura de 166,4 °F
* Presion de 42,5 psig

Fondo

» Temperatura de 223,7 °F
* Presion de 55,0 psig

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

La corriente gaseosa sale del tope de la columna Deisopentanizadora C-303 se conduce
hacia el Aerocondensador Deisopentanizadora A-302, donde se enfria hasta una temperatura de
131,5 °F, y se condensa totalmente a una presion de 35,0 psig. Sin embargo, la corriente liquida
ingresa al Acumulador Reflujo Deisopentanizadora V-304 para luego ser evacuada por las
Bombas de Reflujo Deisopentanizadora P-303 A/B de cuya descarga se derivan dos corrientes
donde la primera se destina como el reflujo para ser reinyectado a la columna C-303 y el
producto que es enviado hacia las Esferas de Almacenaje de Isopentano V-608 A/B (ANH &
YPFB, 2023)..

Se extrae una corriente de liquido a una temperatura de 206,3 °F del plato chimenea
inferior de la columna Deisopentanizadora C-303 para ser conducida hacia el Reboiler
Deisopentanizadora E-304 donde se vaporiza parcialmente hasta alcanzar una temperatura de
223,4 °F. El Sistema de Hot Oil aporta el calor necesario y el vapor generado es reinyectado por
debajo del tltimo plato de la columna C-303, mientras que el liquido remanente es devuelto al
fondo del mismo equipo (ANH & YPFB, 2023)..

Ademas, del fondo de la columna C-303, una corriente de gasolina estabilizada es
extraida para luego ser enviada hacia el Aeroenfriador Gasolina A-303 para enfriarse hasta una
temperatura de 131,0 °F. Posteriormente se almacena en los Tanques de Almacenaje de Gasolina

TK-609 A/B (P atm) (ANH & YPFB, 2023).
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3.3.6. Unidad de Compresion de Gas Residual

La Unidad de Compresion de Gas Residual mostrado en la Figura 3.33 esta compuesta
por cuatro trenes de compresion (SIEMENS) que operan en paralelo, los cuales son alimentados

por la corriente de gas residual proveniente de ambos Trenes de las Unidades Criogénicas.

Figura 3.33. Unidad de Compresion de Gas Residual de la PSLCV
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Fuente: Elaboracion Propia.

En la unidad de compresion de Gas Residual, es donde se alcanza las condiciones

establecidas en las Bases de Disefio, para que éste pueda ser enviado al gasoducto. La unidad
esta compuesta por los equipos de la Figura 3.34.
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Figura 3.34. Equipos de la Unidad de Compresion de Gas Residual

Trenes de Compresion Gas
Residual K-201 A/B/C/D

<
O || Turbina Compresores Gas
2 Residual X-201 A/B/C/D
S
5
g* _ Aeroenfriadores Gas Residual
8 —_ A-202 A/B/C/D

[a~]
g5
=i
.'.'é R Filtros Coalescedores Gas
3 Residual F-201 A/B
<
B
4 Bomba Reflujo
g* — Deisopentanizadora P-303
o A/B
m

Bomba Fondo

Deisopentanizadora P-304

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

El Gas Residual ingresa a la Unidad de Compresion inicialmente pasando por el colector
de succidn de los trenes de compresion, cuando opera en Modo Recuperacion de Etano el gas
residual ingresa a una temperatura de 127,0 °F y a una presion de 404,1 psig, y cuando opera en
Modo Rechazo de Etano ingresa a una temperatura de 131,0 °F y una presion de 436,1 psig.
Posteriormente, la corriente es distribiuida en partes iguales para ingresar los compresores
alcanzando una temperatura de 131,0 °F y una presion de 1.015,0 psig a la descarga. De los
cuatro trenes de compresion, los trenes A y B descargan en un colector comun para alimentar
al filtro F-201 A, mientras que los trenes C y D descargan en otro colector comun y alimentan
al filtro F-201 B para eliminar las particulas que podrian ser arrastradas por el gas. Ademas, las
descargas de cada filtro se dividen en dos corrientes, una de ellas es destinada como reciclo
hacia uno de los trenes criogénicos, mientras que la segunda se envia hacia el puente de
medicion de Gas Residual a una presion de 1.000 psig y una temperatura de 130,8 °F. La

descripcion de esta unidad se sintetiza en la infografia de la Figura 3.35 (ANH & YPFB, 2023).
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Figura 3.35 Caracteristicas de la Unidad de Compresion de Gas Residual

estd compuesta por cuatro
trenes (K-201 A/B/C/D)
que operan en paralelo
comprimiendo el gas
residual que abandona la
Unidad Criogénica.

Posteriormente la corriente
es enfriada en los
Aeroenfriadores de Gas
Residual A-202 A/B/C/D

y luego es conducida a
través de los Filtros
Coalescentes de Gas
Residual F-201 A/B.

Una vez que la corriente ha
sido acondicionada, se
mide el caudal en el Puente
de Medicion de Gas de
Salida

finalmente es reinyectada
en el Gasoducto GIJA.

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Como la Unidad de Compresion de Gas Residual dispone de cuatro trenes de
compresion, dos de ellos corresponden a cada tren criogénico, permitiendo la operacion flexible
de esta manera se igualan las presiones y se descargan a un colector comun. Ademads de ser
posible la segregacion del colector de succion, que mantiene constante la presion de descarga
del sistema.

3.3.7. Salida de Planta

El caudal de gas entregado al gasoducto GIJA siendo previamente medido en el Puente
de Medicion de Gas Residual, el cual cuenta con dos medidores y también se realiza el control
de la presion y temperatura proveniente de la Unidad de Compresion que deriva al gas residual
a una temperatura de 130,8 °F y a una presion algo superior a 1.000 psig, también se realiza la
toma de muestra para andlisis de dew point y la cromatdgrafia para evaluar la composicion del

Gas Residual (ANH & YPFB, 2023).

78



3.3.8. Almacenaje y Envio de Produccion
El almacenaje y envio est4 disefiado especificamente para los productos que la planta

produce en modo rechazo de etano, los cuales se muestran en la Figura 3.36.

Figura 3.36. Productos que tienen Sistema de Almacenaje

Gasolina
Natural

Isopentano

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

3.3.8.1. GLP

El GLP que proviene del tope de la columna Debutanizadora de la Unidad de
Fraccionamiento se almacena en las esferas V-607 A/B/C/D en estado liquido a temperatura
ambiente, con lo cual la presion de almacenaje puede llegar hasta 210,0 psig (presion de vapor
del GLP a 131,6 °F). En la Figura 3.37 se muestra una fotografia de la Esfera V-607A del
Sistema de Almacenaje de GLP de PSLCV. Estas esferas tienen un didmetro de 80,0 ft y en
cada una de ellas almacena un volumen aproximado de 235.000 ft*, entre las cuatro esferas se
totaliza una capacidad de almacenaje equivalente a cinco dias de produccion. Posteriormente el

GLP es evacuado de la planta a través de un ducto o en camiones tanque (ANH & YPFB, 2023).
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Fuente: Elaboracion Propia.

El GLP se bombea por medio de las bombas P-614 A/B/C hacia el ducto a razén de
1.762,0 gpm con una presion de operacion de 1.200 psig en Limite de Bateria. El caudal de GLP
entregado al ducto es medido en el Puente de Medicion de GLP, con el control necesario para
el Proving System de calibracion. Ademas, con las bombas P-615 A/B/C (con capacidad de
1.586,0 gpm) se cargan a los camiones mediante seis cargaderos. Los gases desprendidos en la
operacion de carga retornan a las esferas a través de la linea de ecualizacion. Los camiones son
conectados a las lineas de carga mediante de mangueras (ANH & YPFB, 2023).
3.3.8.2.  Isopentano

El Isopentano que proviene del tope de la columna Deisopentanizadora se almacena en
las esferas V-608 A/B/C mostradas en la Figura 3.38 del Sistema de Almacenaje de Isopentano
en la PSLCV, en estado liquido a temperatura ambiente, con lo cual la presion de almacenaje
puede variar dependiendo de la temperatura de operacion que se oscila entre 131°F

aproximadamente (ANH & YPFB, 2023).
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Figura 3.38. Esferas de Isopentano

Fuente: Elaboracion Propia.

El Isopentano puede ser evacuado de la planta por medio de un ducto de
Isopentano/Gasolina con ayuda de las bombas P-616 A/B que operan a razén de 152,0 gpm para
obtener 1.200 psig. Ademas, las operaciones de envio de Isopentano o Gasolina se realizan en
forma intermitente. El caudal entregado al ducto es medido en el Puente de Medicion de
Isopentano / Gasolina, que realiza el control necesario para el Proving System de calibracion.
El isopentano también se exporta de la planta a través de camiones, con ayuda de las bombas
P-617 A/B, las cuales bombean el producto a razén de 462,0 gpm hacia el cargadero de camion
de Isopentano conectados con mangueras. Los gases desprendidos en operacion de carga pueden
retornar a las esferas mediante de la linea de ecualizacion (ANH & YPFB, 2023)..
3.3.8.3.  Gasolina

La gasolina proviene del fondo de la columna Deisopentanizadora de la Unidad de
Fraccionamiento para ser almacenada en los tanques TK-609 A/B bajo condiciones de
temperatura ambiente y presion atmosférica. En la Figura 3.39 se muestra una fotografia de
dichos tanques del Sistema de Almacenaje de Gasolina en la PSLCV, los mismos que tienen
una membrana interna flotante, lo que impide el escape de gases y el ingreso de aire, evitando

también la formacion de atmosferas explosivas.
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Fuente: Elaboracion Propia.

La Gasolina puede ser evacuada de la planta por medio de un ducto (comun con el
isopentano) con ayuda de las bombas P-618 A/B (a razén de 153,0 gpm) cuya presion es 1.200
psig y mediante los camiones tanque con las bombas P-619 A/B (462,0 gpm) (ANH & YPFB,
2023). :
3.3.8.4.  Recirculacion de Producto fuera de Especificacion

En el caso de que alguno de los productos liquidos almacenados estuviese fuera de
especificacion, es posible recircularlos con las bombas P-620 A/B desde cualquiera de los
recipientes de almacenaje y enviarlos de vuelta hacia las Unidades de Fraccionamiento
correspondiente, para un adecuado procesamiento de los mismos.
3.3.8.5.  Descarga de Camiones

A la planta llegan camiones como se muestra en la Figura 3.40 para la evacuacion de
productos. En el caso de que algiin camidn tuviese una averia, fuese cargado en exceso, o con
producto fuera de especificacion, es posible descargar dicho camion con ayuda de la Bomba P-
625 hacia alguna de las esferas de GLP V-607 A/B/C/D, esferas de Isopentano V-608 A/B/C o
tanques de gasolina TK-609 A/B, dependiendo del producto en cuestion (ANH & YPFB, 2023).
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Figura 3.40. Ingreso de Camiones a PSLCV

Fuente: Elaboracion Propia.

3.3.9. Sistemas Auxiliares

La PSLCV cuenta con varios sistemas auxiliares los cuales de mencionan en la
infografia de la Figura 3.41. Dichos sistemas auxiliares aportan con todo lo necesario para que
las Unidades principal funcionen en condiciones Optimas (energia, aire de instrumentos,

nitrégeno, agua, antorcha).

Figura 3.41. Sistemas Auxiliares de PSLCV

Aire de
Instrumentos,
Aire Industrial y

Nitrégeno Gas
Sistema de Combustible y
Refrigeracion Generacion
con Propano Eléctrica

Sistemas

Agua de Tratada,
Auxiliares &

Potable y de
Incendio; Sistema
de Tratamiento de

Agua

Sistema de Hot Oil y
Calefaccionado de
Gas de Regeneracion

Drenajes:
Cerrados,
abiertos y
pluviales

Antorcha

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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CAPITULO 4 - MARCO PRACTICO

41. METODOLOGIA

La metodologia tiene un enfoque cuantitativo y comparativo basada en la operatividad
de la PSLCYV donde se realiza un anélisis de las caracteristicas del gas de entrada asi como un
diagnostico para encontrar las limitaciones de la tecnologia RSV de Ortloff, la misma se
encuentra implementada en las Unidades Criogénicas, por ello se realizan célculos de Balance
de Materia y Energia (BM&E), incluyendo la Zona de Fraccionamiento, considerando también
la produccion actual de la planta para realizar la adecuacion y mejora correspondiente.
4.1.1. Caracteristicas del Gas de Alimentacion
4.1.1.1.  Composicion y Peso Molecular Promedio

La composicion del Gas Natural es una base fundamental para el analisis de los
procesos, en la Tabla 4.1 se muestra el gas de alimentacion proveniente de las plantas de ajuste

de punto de rocio: Margarita, Sabalo, San Alberto.

Tabla 4.1. Composicion del Gas de las Plantas de Ajuste del Punto de Rocio

San
Margarita  Sabalo Alberto

Componentes % mol % mol % mol
Nitrogeno N2 No 0,7417 0,5189 0,3100
Dioxido de
Carbono CO2 CO2 1,5050 1,9173 1,7000
Metano CH4 Ci 87,3865 88,9412 91,6200
Etano C2He C 6,7251 5,5922 6,1000
Propano CsHs Cs 2,3300 1,9269 0,2700
iso Butano 1-C4Hio iCs 0,4183 0,3417 0,0000
normal Butano n-C4Hio nCsy 0,5617 0,4363 0,0000
iso Pentano 1-CsHi2 iCs 0,1617 0,1391 0,0000

normal Pentano n-CsHi» nCs 0,1000 0,0844 0,0000
normal Hexano n-CeHi4 nCe 0,0533 0,0672 0,0000
normal Heptano n-C7His nCy 0,0167 0,0231 0,0000
normal Octano n-CsHisg nCsg 0,0000 0,0104 0,0000
normal Nonano n-CoHao nCo 0,0000 0,0015 0,0000
TOTAL 100 100 100
Fuente: Elaborado en funcion a las Bases de Disefio y Fundamento del Proceso del Manual de

Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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La composicion del gas de alimentacion es de especial interés para las Unidades
Criogénicas; por ello, se determina su peso molecular promedio, ya se consiste en varios
componentes.

PMgy = X x; * PM; Ec.1

Donde:

PMy = Peso molecular del gas natural.

[13%2]

x; = Fraccion molar del componente “i” presente en el gas natural.
PM; = Peso molecular del componente “i”” presente en el gas natural.
La Tabla 4.2 indica la composicion del gas de alimentacion a las Unidades Criogénicas

y su peso molecular promedio calculado con la Ec.1.

Tabla 4.2. Composicion del Gas de Alimentacion a las Unidades Criogénicas y Calculo

de su Peso Molecular

Foérmula

Componentes Abreviada %mol PM xi*PM
N2 N2 0,5235 28,00 0,15
CO2 CO2 1,7074 44,01 0,75
CH4 Ci 89,3159 16,04 14,33
C2He C 6,1391 30,20 1,85
C3Hs Cs 1,5090 44,10 0,67
1-C4Hio 1C4 0,2533 58,12 0,15
n-C4Hio nCy 0,3327 58,12 0,19
1-CsHiz 1Cs 0,1003 72,15 0,07
n-CsHiz nCs 0,0615 72,15 0,04
n-CeHi4 nCs 0,0402 84,16 0,03
n-C7His nCsy 0,0133 100,20 0,01
n-CsgHig nCs 0,0035 114,23 0,00
n-CoHoo nCo 0,0005 128,20 0,00
Total 100,00 18,26

Fuente: Elaborado en base a datos de peso molecular extraidos de Cengel & Boles, 2009.

4.1.1.2.  Contenido Liquido GPM
También es necesario el calculo del contenido de liquido en el gas natural (GPM) y para

ello se debe conocer el numero de pies clibicos normales de cada componente en estado gaseoso
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requeridos para producir un galon del liquido, dicho factor se determinar con la densidad liquida
y el peso molecular promedio de cada componente puro.

Se determina mediante la Ec.2:

XixPM

GPM = 2,636 * Ec.2

Pliq
Donde:

[13%2]

x; = Fraccion molar del componente “i” presente en el gas natural.
PM; = Peso molecular del componente “i”” presente en el gas natural.
Piiq = Es la densidad liquida de cada componente presente en el gas natural.
La Tabla 4.3. muestra el calculo de la riqueza del gas natural del gas de alimentacion

expresado en GPM.

Tabla 4.3. Célculo de la Riqueza del Gas de Alimentacion en GPM

. 4 Dens-idad GPM
Componentes % mol PM xi*PM (Lk;gal) (GAL/MPC)

N, 0,5235 28,00 0,1466 - -
CO» 1,7074 44,01 0,7514 - -
C 89,3159 16,04 14,3289 - -

C 6,1391 30,20 1,8540 2,7960 1,7479

Cs 1,5090 44,10 0,6654 4,2270 0,4150

iC4 0,2533 58,12 0,1472 4,6930 0,0827

nCs 0,3327 58,12 0,1934 4,8690 0,1047

iCs 0,1003 72,15 0,0723 5,2080 0,0366

nCs 0,0615 72,15 0,0443 5,2620 0,0222

nCs 0,0402 84,16 0,0338 5,5340 0,0161

nC; 0,0133 100,20 0,0133 5,7370 0,0061

nCs 0,0035 114,23 0,0040 5,9000 0,0018

nCo 0,0005 128,20 0,0006 6,0200 0,0003

100,00 18,2554 2,4333

Fuente: Elaborado en base a valores de Densidades Liquidas y Célculo de GPM extraidos de Daza,
2019.

Como el valor de GPM obtenido es menor a 2,5 el gas de alimentacion es relativamente

pobre y esto se debe a que el gas proviene de plantas de ajuste de Punto de Rocio donde
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previamente se separa un porcentaje de LGN; por lo tanto, dicha corriente de gas llega a la
PSLCV con una riqueza reducida.

Conocer la riqueza del gas de alimentacion es esencial para definir los pardmetros
adecuados para su procesamiento, especialmente aquellos involucrados con las Unidades
Criogénicas y la Zona de Fraccionamiento para los célculos de balances de materia y energia.
4.1.1.3. Caudales de Entrada

Se realizan los célculos de Balance de Materia y Energia (BM&E), incluyendo la Zona
de Fraccionamiento, considerando ambos modos de operacion; es decir, rechazo y recuperacion
de etano, tomando en cuenta los caudales de la Ingenieria de disefio del Manual de Operacion

de la planta mostrados en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4. Caudales de Entrada a PSLCV

Caudal Caso Modo de Operacion Valor
Caudal de Entrada Caso 1A Recuperagls(zz de Etano 1.137
[MMSCED] Caso 2A Rechazo de Etano 1.047

Fuente: Elaborado en base a las Bases de Disefio y Fundamento del Proceso del Manual de Operacion

de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Los caudales de entrada también se pueden expresar en valores de flujo mésico mg;y o

flujo molar ngy, mediante la siguiente conversion.

: SCFGN  11b-molGN PMgylbGN  1dia
mgy = Caudal x 108 =——— « x —CN * Ec.3
dia  3796SCFGN 1lb—molGN 24h
O bien:
. SCFGN 1lb-molGN 1dia
ngy = Caudal * 10— x * Ec.4
dia  3796SCFGN 24h
Donde:

PM.y= Representa el peso molecular del gas natural de alimentacion
También se considera la equivalencia del volumen estandar:
379,6 SCF GN = 1lb — mol GN
Sin embargo, los caudales de entrada pueden variar segin la operatividad y las
operaciones caso Turndown donde la carga de alimentacion y el valor de procesamiento minimo
de la planta reduce respecto a los caudales de disefio. El porcentaje de carga se expresa mediante

la Ec.5.

CaudalacTUuAL

%CargaTURNDOWN = * 100% Ec.5

Caudalpisero
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4.1.2. BM&E en las Unidades Criogénicas

Las Unidades Criogénicas generalmente estan constituidas por dos trenes equivalentes
que operan en paralelo, procesando cada uno el 50% del caudal; por ello, se divide entre dos los
valores de flujo masico y molar del gas de alimentacion calculado del caudal segtin el modo de
operacion con el que se esté trabajando, donde cada tren criogénico cuenta con los equipos de

la Tabla 4.5, donde se indica la simbologia y detalle correspondiente a cada uno de ellos.

Tabla 4.5. Equipos del Tren Criogénico

Equipos Simbologia Detalle

Intercambiador E-101

Reboiler Fondo
Demetanizadora S

Reboiler Lateral
Demetanizadora B
Separador Frio V-104
Turboexpansor X-102
Columna Demetanizadora C-101
Condensador Reflujo E-104
Compresor K-102

Bomba de Ahmentacmn P-101 AB
Deetanizadora
Fuente: Elaborado en base a la Descripcion del Proceso del Manual de Operacion de PSLCV, ANH &
YPFB, 2023.

Cuando la PSLCV trabaja en modo rechazo de etano el tren criogénico cuenta con un
sistema de auto-refrigeracion proporcionada por el mismo gas residual que sale del tope de la
columna Demetanizadora C-101.

Como las Unidades Criogénicas estan constituidas por dos trenes equivalentes que
operan en paralelo que procesan cada uno el 50% del caudal. Por ello, el valor del flujo molar
del gas de alimentacion se divide entre dos, calculado el flujo segin el modo de operacion
utilizado. Se expresa mediante el flujo mésico y molar del gas de alimentacion, los mismos se

calculan con la Ec.6 y Ec.7 respectivamente.

3 — MNGN Gas de alimentacién a PSLCV
MGN Gas de alimentacion al tren — 2 Ec.6
También:
i — NGNGas de alimentacién a PSLCV Ec.7
GN Gas de alimentaciéon al tren 2 :
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El flujo de gas de alimentacion al tren Criogénico define la corriente de gas a enfriarse
a los intercambiadores de calor E-101 y E-102, por ello se verifica que:

Ec.8

NN Gas de alimentacion al tren = Ngn Gas de alimentaciona E-101y E—102
El balance para los intercambiadores E-101 y E-102 se analiza mediante el principio

termodinamico de calor ganado Q ganaao Y €l calor cedido Qceqiqo por el Gas Natural.

annado = —Qcedido Ec.9
Ademas, el calor ganado corresponde a:

annado = Uen Residual(Salida del Tope C—101) Ec.10

El calor ganado por el gas residual que sale del tope de la columna Demetanizadora C-
101, en los intercambiadores se determina por:

Q6N resiaual(salida det Tope c-101) — NGN Residuai(satida del Tope c—101) * CPGN * (Trinat = Tiniciar) Ec.11

Donde:

Cpey = Representa la capacidad calorifica del gas natural 0,64 BTU/Ib°F.

Para analizar el calor cedido, se toma en cuenta que las corrientes a enfriarse en los
intercambiadores corresponden al gas de alimentacion y el gas residual que se envia como
reflujo a la columna C-101.

En base a un balance que engloba a todo el sistema del tren criogénico se calcula el flujo

molar de gas residual que sale del tope de la columna Demetanizadora

NGN Residual(atida del Tope c—101)» 4601dO @ se cumple que entrada es igual a salida, entonces:

ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademas, el balance de materia parcial en la Demetanizadora se analiza en funcion a los

componentes clave, indicados en la Tabla 4.6 con su respectiva simbologia.

Tabla 4.6. Componentes Clave para la Demetanizadora

Componentes claves para la Demetanizadora

Clave Ligero KL CH4 C

Clave Pesado KH CaHe G
Fuente: Elaboracion Propia

Las condiciones de disefio establecen un determinado porcentaje de la recuperacion de

C», es el valor es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Demetanizadora.

__ %Recuperacién C, (C—101)

G TOPE (C—101) 100 * CZALIMENTACI()N (€-101) Ec.13
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La recuperacion de C; esta en funcion a un porcentaje de C; respecto a la corriente de

alimentacion; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Demetanizadora.

__ %Recuperacion C; (C—101)

G TOPE (€C-101) 100 * ClALIMENTACI()N (€-101)

Ec.14

Donde el flujo de gas residual que sale por el tope de la columna Demetanizadora esté
constituido tanto por el metano y etano (segun el modo de operacion) asi como el nitrogeno y

el dioxido de carbono.

r'lGNResidual(Salida del Tope C—101) ClTOPE (€C-101) + CZTOPE (€-101) + Nz + COZ Ec.15
El calor cedido se determina por el calor del gas de alimentacion y el gas residual que
se destina como reflujo superior de la columna Demetanizadora.

Qcedido = QGNAlimentacién + QGNResidual(Reflujo Superior c—101) Ec.16

Donde el gas natural de alimentacion al tren criogénico involucra tanto calor sensible

por el cambio de temperatura y calor latente por el cambio de fase.

Q6N atimentacion = @sensible T Qlatente Ec.17
Qsensipie = M * Cp * AT = 1h * Cp * (Trinas — Tiniciar) Ec.18
También se puede expresar en funcion al flujo molar:
Qsensipie = 0 * Cp * AT = 11 % Cp * (Trinai — Tiniciar) Ec.19
Donde: AT = Es el diferencial de temperatura de la entrada y salida.
Ademas: Qiatente = M * AHona Ec.20

También se puede expresar en funcion al flujo molar:
Qiatente = N * AHcong Ec.21
Donde adicionalmente se sabe que la entalpia de condensacion AH,,,,4 v la entalpia de
vaporizacion AH,,,, se relacionan mediante:
AHcong = —AHyqp Ec.22

El flujo n para el calor latente representa la cantidad de LGN condensada.

%LGN

- 100% * nGNAlimentacién EC23
Reemplazando la Ec.22 y Ec.23 en Ec.21 se tiene:
%LGN |
Qiatente = — 100% - 6N glimentacion AH g, Ec.24

En Ec.17:

. %LGN .
) L= . Lk * =T ) — 2 % ) Lk .
QGNAllmentacwn NGN ptimentacion Cpen (Tfmal T””Clal) 100% NGN ptimentacion AHcong Ec.25
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Ademas:
Q6N Resiaual(Refuujo superior c-101) — NGN Residual(Reflujo superior c—101) * CPGN * (Trinat = Tiniciar) EC.26
La Tabla 4.7 indica los valores de las propiedades del gas natural como la capacidad
calorifica y la entalpia de vaporizacion, la cual est4 basada en referencias bibliograficas. Dichos
valores permiten calcular los calores requeridos para el balance de energia correspondiente a

los intercambiadores de calor involucrados tanto en el proceso RSV y en el proceso RSV

mejorado que se seleccione.

Tabla 4.7. Propiedades del Gas Natural

Propiedades del
GN Simbologia Valores Unidades

Capacidad

Calorifica del GN Cp an 0,64 BTU/Ib°F

Entalpia de
Vaporizacion del AHvap 6N 100 BTU/Ib
GN

Fuente: Elaborado en base a Gas Conditioning and Procesing, Campbell, 1992

Para determinar el flujo molar del gas residual que se destina como reflujo superior de

la columna Demetanizadora C-101 NGN Residual(Reflujo superior c—101)> S€ Parte de las

condiciones de disefio del proceso RSV que indica que el 16,44 % molar del gas residual que

recicla como reflujo superior de la columna C-101.

_ 1644

= 700 16N Residual(Salida del Tope C—101) Ec.27

I.IGNResidual(Reflujo Superior C—101)
En el separador Frio V-104 se separa el % LGN que se condenso de la corriente del gas

alimentacion

_ %LGN

NN Corr Liqg V—-104 100 * OGN glimentacion Ec.28
En el separador Frio V-104 también se separa el porcentaje que no se condenso de la

corriente del gas alimentacion y que sale de la corriente gaseosa del separador.

_ 100-%LGN

’ —_—
N Corr GasV—-104 100 nGNAlimentacio’n

Ec.29

Por condiciones de disefio del proceso RSV, el 75% molar del liquido separado en V-
104 se estrangula antes de entrar en la parte media y superior de la columna Demetanizadora C-

101.
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Ec.30

NGN gtimentacion c-101 = 100 *NGN corr LiqV—-104
Ademas, el 82,6% molar del gas separado en V-104 después de ser expandido y enfriado

por el turboexpansor X-102 es enviado al tope de la columna de C-101 como reflujo inferior.

i 826 Ec3l

nGNReflujo Inf C-101 — 100 *NGN corr Gas vV-104 C.
Por otra parte, el 25% molar del liquido separado y el 17,4% molar del gas separado en

V-104 se mezclan y luego se enfria con gas residual en el Condensador de Reflujo E-104 y se

estrangula en la parte superior de la columna Demetanizadora C-101.

. 25 17,4
. =—x . %

nGNReflu]o Sup C-101 = 100 NGNcorr Liq V—104 + 100 NGN corr Gas v-104 Ec.32

Se verifica que:

NGN Gas de atimentacién al tren — UGN Alimentacién c—101 i nGNReflujo Inf C-101 + nGNReflujo Sup C-101
Ec.33
En la columna Demetanizadora, se termina de realizar el balance para el fondo, la cual

sera la base de alimentacion de la Zona de Fraccionamiento.

CZALIMENTACION (c-101) CZTOPE (C-101) + CZFONDO (C-101) Ec.34

CZFONDO (c-101) — CZALIMENTACION (c-101) CZTOPE (C-101) Ec.35

Ademas:

ClALIMENTACION (c-101) — ClTOPE (C-101) F ClFONDo (C-101) Ec.36
Ec.37

ClFONDO (c-101) — ClALIMENTACI(’)N (c-101) ClTOPE (€-101)
Los demés componentes, van directamente al fondo dando como resultado el flujo molar
total que se recupera en el fondo.
Por otra parte, el porcentaje molar se puede determinar tanto para el tope como para el
fondo de la columna Demetanizadora y las columnas de fraccionamiento en base a:
Y%mol = 1t Ec.38
Donde:
n;=Flujo del componente i.
ny=Flujo total
Tres corrientes liquidas que se retiran de la parte inferior de C-101 para preenfriar el gas

de alimentacion se calientan y se devuelven a la columna Demetanizadora C-101, lo que ayuda
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a mejorar la integracion del calor del proceso y a reducir la potencia del ciclo de refrigeracion
y la carga del reboiler de C-101.

El condensado C;" de la parte inferior de la demetanizadora 398,96 psia y 81,86°F se
estrangula a 348,19 psia como alimentacion de la parte media de la columna deetanizadora C-
301).

Como existen dos trenes criogénicos y cada uno procesa el 50% del caudal proveniente,
se analiza para uno solo utilizando la mitad de la cantidad de gas de alimentacion, segiin
corresponda al modo de operacion, ademas los célculos son los mismos para el otro tren.

En modo de operacion de recuperacion de etano, el calor ganado resulta de la suma tanto
del calor del gas residual a la salida del tope de la columna Demetanizadora como del aporte

del ciclo de refrigeracion con propano.

annado = QGNResidual(Salida del Tope C—101) + QCs Ec.39
Ademas, para el Sistema de Refrigeracion con propano
Qc, = g, x AH,p = g, * (hp — hy) Ec.40

La configuracion de un sistema de refrigeracion con propano, para el analisis de los
principios de conservacion de la energia, el cual se complementa con el diagrama de fases

mostrado en la Figura 4.1.

Figura 4.1. Sistema de Refrigeracion con Propano

L#V
Tz

I A

Fuente: Adaptado en base a Ciclo de Refrigeracion con Propano, Daza, 2019
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Se calcula el flujo masico del refrigerante empleado m, en base a las condiciones del

Proceso RSVPP.

CFC3, 1lb—molCy 440971bCs  1dia
dia 3796 SCFC3; 1lb—molC3 24h

Ec.41

¢, = Caudal C3 * 10° 5

Ademas, también con ayuda de tablas del refrigerante propano de la Tabla 4.8, se puede
conocer las entalpias especificas que estan en funcién a la temperatura, interpolando se puede
obtener para las temperaturas de diseflo del ciclo de refrigeracion, que normalmente va desde
75°F hasta -25°F.

Tabla 4.8. Datos del Refrigerante Propano

T[°F] ht. [BTU/Ib] hv [BTU/Ib]
25 8,193 186,5
20 10,96 187,91
70 64,63 211,76
75 67,87 212,94

Fuente: Elaborado en base a Thermodynamic Properties of Propane de Lemmon et al., 2009.

De esta forma se puede determinar el valor del calor requerido del ciclo de propano, es

decir Qc,.
Qc, = Mg, * AH,p = Mg, * (hp — hy) Ec.42

En modo recuperacion de etano la cantidad proveniente de ambos trenes criogénicos
ingresa a la Columna Deetanizadora de la Zona de fraccionamiento, posteriormente a la
Debutanizadora y finalmente a la Deisopentanizadora. Sin embargo, en modo rechazo de etano
la cantidad proveniente de ambos trenes criogénicos ingresa a la Columna Debutanizadora
directamente para luego pasar por la Deisopentanizadora.
4.1.3. Mejora del Proceso RSV

El analisis técnico de los parametros de adecuacion esta basado en una tecnologia RSV
mejorada que mejor se adapte a las necesidades de la PSLCV, aplicando calculos de balance de
materia y energia correspondientes, juntamente con el modelado de dicha tecnologia RSV
mejorada mediante la simulacion con el Software Aspen Hysys para comparar los resultados
obtenidos de la recuperacion de LGN.

Entre los procesos RSV mejorados se tiene a RSVG, RSVF y SRCR descritos a detalle

en el Marco teorico de este estudio, dichos procesos se aplican cuando es posible enriquecer el
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contenido de metano de la corriente de alimentacion en la parte superior del desmetanizador al
agregar la torre de absorcion, el separador instantaneo y el compresor del desmetanizador, y
estas mejoras reducen el volumen de retorno de gas residual. Estas tecnologias se utilizan
cuando la riqueza del gas de alimentacidon es sumamente alta. Sin embargo, se descartan para
su implementacion en la PSLCV debido a su complejidad y gran diferencia del proceso RSV
de Ortloff implementado en la planta, adicionalmente la riqueza del gas de alimentacion se ve
limitada puesto que previamente la corriente de gas proviene de tres plantas de ajuste de punto
de rocio.

Por otra parte, también se podria compensar las deficiencias de la alta temperatura de
enfriamiento del refrigerante de propano en el proceso RSV convencional con el proceso
RSVPE que preenfria el gas de alimentacion agregando un sistema de refrigeracion de etileno.
Otro proceso RSV mejorado es el RSVPM el cual utiliza mediante el uso de refrigerante mixto
en lugar del ciclo de refrigeracion de etileno. La idea de un ciclo de refrigeracién con un
refrigerante mixto en el RSVPM proviene del proceso de refrigeracion en un proceso de
licuefaccion de gas natural, pero el nivel de temperatura requerido en el proceso de recuperacion
de etano es mayor que en el proceso de licuefaccion de gas natural, por lo que la composicion
del refrigerante mixto es bastante diferente del refrigerante mixto utilizado en la licuefaccion
del gas natural.

Sin embargo, en comparacion con el proceso RSV convencional, el RSVPP es el mas
parecido debido que solo afiade s6lo un compresor de entrada, que permite que el gas de
alimentacion intercambie calor en los preenfriadores a alta presion denominados también Cajas
Frias. El calor latente del gas de alimentacion es menor a alta presion, lo que favorece mas la
separacion previa de hidrocarburos pesados en el separador criogénico, y una relacion de
expansion mayor complementard ain mas la capacidad de refrigeracion. En comparacion con
el proceso RSV convencional, la tasa de recuperacion de etano del RSVPP mejora
enormemente. La tecnologia de prepresurizacion esta desarrollada especificamente para el gas
de alimentacion mas versatil, debido a que se puede trabajar corrientes de Gas Natural
independientemente de su riqueza. Por consiguiente, es la tecnologia que mas puede adecuarse
ala PSLCV.

Adicionalmente, el proceso RSVPP trabaja con un compresor del gas de alimentacion e

incluye el sistema de refrigeracion con propano. El compresor realiza una compresion
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adiabatica donde el gas natural es comprimido sin transferencia de calor con el entorno.
Ademas, existe una relacion entre las variables de presion, volumen, y temperatura la cual se

describe de la siguiente manera:

Pl*VanPZ*VZn EC.45
Tl * Vln_l == T2 * Vzn_l EC.46
n—-1
T, P_z n
T_1 = (P1) Ec.47

Donde:
P; y P, = Presion inicial y final respectivamente.
V, y V, = Presion inicial y final respectivamente.
T, y T, = Presion inicial y final respectivamente.
n= Coeficiente para gases poliatdmicos 1,4.
La ecuacion anterior permite determinar la nueva temperatura de ingreso del gas de
alimentacion a las Unidades Criogénicas.
También se realiza un balance de energia en el compresor ubicado a la entrada de las

Unidades Criogénicas del proceso RSVPP.

W = AH Ec.48
Donde:
AH =gy, .« Cpgy * (T, —Ty) Ec.49
Reemplazando la Ec.49 en Ec.48.
W =gy, Cpgy * (Tyinat = Tinteiar) Ec.50

4.1.4. BM&E en la Zona de Fraccionamiento

Se realiza los calculos de balance siguiendo el principio de del balance global y balance
parcial para cada componente, siguiendo los porcentajes de recuperacion segiin corresponda el
caso, considerando los componentes clave para cada columna de fraccionamiento.

Balance Global: Est4 presente en cada columna de fraccionamiento donde se cumple
el balance de la Ec.12:

ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12

DEETANIZADORA

Los componentes clave tanto ligero como pesado, de la columna Deetanizadora se

indican en la Tabla 4.9 y sirven para el balance parcial.
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Tabla 4.9. Componentes Clave para la Deetanizadora

Componentes claves para la Deetanizadora

Clave Ligero KL C2oHe C

Clave Pesado KH CsHg Cs
Fuente: Elaboracion Propia

Balance Parcial para Cz: Las condiciones de disefio establecen que el porcentaje de

recuperacion de Co, el cual es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Deetanizadora.

__ %Recuperaciéon C, (C—301)

% Y
G TOPE (C-301) 100 CZALIMENTACION (€-301)

Ec.51

Ademas:

CZFONDO (€-301) — CZALIMENTACION (c-301) CZTOPE (€-301) Ec.52

Balance Parcial para C3: Las condiciones de disefio establecen que el porcentaje de

recuperacion de Cs, por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna

Deetanizadora.
__ %Recuperacion C3 (C—301)
Caronbo (c-301) = 100 * C3 4L1MENTACION (C-301) Ec.53
Ademas:
Ec.54

C3TOPE (c-301) C3ALIMENTACI()N (c-301) C3F0NDO (€-301)

DEBUTANIZADORA

Los componentes clave tanto ligero como pesado, de la columna Debutanizadora se

indican en la Tabla 4.10 y sirven para el balance parcial.

Tabla 4.10. Componentes Clave para la Debutanizadora

Componentes Claves para la Debutanizadora

Clave Ligero (iso) KLi  i-C4Hio 1C4
Clave Ligero (normal) KLn n-C4Hio nCy
Clave Pesado (iso) KHi i-CsHi2 iCs
Clave Pesado (normal) KHn n-CsHpp nCs

Fuente: Elaboracion Propia.

Balance Parcial para iCs: Por condicion, la recuperacion de iCs representa el

porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora.

__ %Recuperacion iCy (C—302)

lC4TOPE (€-302) 100 * lC4ALIMENTACI()N (€-302) Ec.55
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También:

lC4F0NDO (€-302) — lC‘l‘ALIMENTACION (C-302) lC4TOPE (€-302) Ec.56

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCy es el porcentaje recuperado en el

tope de la columna Debutanizadora.

__ %Recuperacion nC, (C—302)

nC4T0PE (€-302) 100 * nC‘l'ALIMENTACI()N (€-302) Ec.57

También:

nC4F0ND0 (€-302) nC4AL1MENTACI(’)N(C—302) - nC4T0PE (€-302) Ec.58

Balance Parcial para iCs: Las condiciones de disefio indican que recuperacion de iCs,

es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora.

__ %Recuperacion iCs (C—302)

Csronpo (c-302) = 100 * UCs oLIMENTACION (c~302) Ec.59
También:
Csrops (c-302) = ICs iCsronpo (c-302) Ec.60

ALIMENTACION (C-302)
Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs indica el porcentaje recuperado en

el fondo de la columna Debutanizadora.

__ %Recuperacién nCs (C—302)

Csronpo (c-302) 100 *NCs 0 MENTACION (C-302) Ec.61

También:

NCsropE (c-302) = MCsanmenTacion (c=302) ~ "C5(c—-302) Ec.62

DEISOPENTANIZADORA

Los componentes clave tanto ligero como pesado, de la columna Deetanizadora se

indican en la Tabla 4.11 y sirven para el balance parcial.

Tabla 4.11. Componentes Clave para la Deisopentanizadora

Componentes claves para la Deetanizadora

Clave Ligero KL i-CsHip  1Cs

Clave Pesado KH 1n-GCsHip nGCs
Fuente: Elaboracion Propia.

Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs representa el

porcentaje recuperado en el tope de la columna Deisopentanizadora.

__ %Recuperacién iCs (C—303)

iCs TOPE (C—303) 100 * lC5AL1MENTACI()N (€-303) Ec.63
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También:

lCSFONDO (C-303) — lC5ALIMENTACION (C-303) lC5T0PE (c-303) Ec.64

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es el porcentaje recuperado en el

fondo de la columna Deisopentanizadora.

__ %Recuperacion nCs (C—303)

nCSFONDO (€-303) 100 * nC5ALIMENTACION (C-303)

Ec.65
También:

nC5TOPE (€-303) — nCSALIMENTACION (C-303) nC5F0NDO (c-303) Ec.66

4.1.5. Capacidad de Produccion
Para determinar la capacidad de produccion 6ptima de la planta, mediante la produccion

optima entre la produccion de disefio.

3 Produccion 6ptima
Capacidadgpripya = L * 100% Ec.67

Produccion de disefio

También se puede determinar la capacidad de produccion actual con la que trabaja la

planta, se divide la produccion actual entre la produccion de disefo.

Capacidad gcryan = ErodutdPndgual 100% Ec.68

Produccion de disefio

Se puede determinar la capacidad de produccion utilizando como referencia el flujo
volumétrico de gas residual que representa a la produccion de disefio que corresponde a 978
MMSCEFD.

4.2. DIAGNOSTICO
4.2.1. Modo Rechazo de Etano con RSV Convencional

Para un diagnostico exhaustivo se evalla inicialmente las Unidades Criogénicas donde
se encuentra instalado el proceso RSV de Ortloff en la PSLCV, como la planta inicamente ha
operado en modo rechazo de etano, se trabaja con el caudal de 1.047 MMSCFD de Gas Natural,
dicho valor se puede expresar en valor de flujo mésico gy o flujo molar ngy.

Hallando mgy con la Ec.3:

Ec.3

: SCFGN _1lb-molGN _PMgylbGN 1dia
mgy = Caudal * 10® ——— « * — *
dia  3796SCFGN 1lb—molGN 24h

SCFGN 1lb—molGN 18,26lbGN 1dia

.y = 1.047 % 106
Men * dia  3796SCFGN 11b—molGN 24h

lb

Hallando ngy con la Ec.4:
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6 SCF GN 1lb—-mol GN 1dia
- * * Ec.4
dia 379,6 SCF GN 24 h

SCFGN 11lb—molGN 1dia
dia  379,6SCFGN  24h
b — mol
—

Se realiza el balance correspondiente en las unidades criogénicas y en la zona de

ngy = Caudal * 10

ey = 1.047 = 10°

ey = 114.923,60[

fraccionamiento para evaluar las condiciones de disefio del proceso RSV para el modo de
operacion de rechazo de etano, posteriormente se compara con los registros de la PSLCV para
encontrar las limitaciones.
4.2.1.1.  Unidades Criogénicas con RSV

Las Unidades Criogénicas de la PSLCV estan conformadas por dos trenes criogénicos
que operan en paralelo, por ello se analiza para un solo tren y luego se considera el otro tren
duplicando los resultados. En la Figura 4.2 se observa la configuracion del esquema de uno de
los Trenes Criogénicos segun el Proceso RSV de las Unidades Criogénicas en Modo Rechazo

de Etano que representa el esquema del proceso RSV implementado en la planta.

Figura 4.2. Esquema del Tren Criogénico con el Proceso RSV en modo Rechazo de

Etano de PSLCV
.y G35 Residual + Cz i
i ~ iy
—— ana sl g = L
— Peapese refigeret AR AR ey
L = Suleirguw siroems E—lﬁ-‘-l a
— i dttane Oof PO
— Tald ssremm

Gasde __. 1 AAARAM: F AAAAARARY
Alimentacion P SR V-104
1%L 8 F
33 i
E-101 E-102 -
|.| u

C-101

P-101 \

=S

Fuente: Adaptado de Zhang et al., 2020 y elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV,
ANH & YPFB, 2023.
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Para encontrar el flujo de gas de entrada a las unidades criogénicas la cual estd
compuesta por dos trenes equivalentes que operan en paralelo, procesando cada uno el 50% del
caudal, se divide en dos los valores de flujo mésico y molar del gas de alimentacion, los mismos

se calculan con la Ec.6 y Ec.7 respectivamente.

; _ MGNGas de alimentacion a PSLCY
MGN Gas de atimentacion al tren — 2 Ec.6

Reemplazando:

2.097.975,72 ]

MGN Gas de alimentacién al tren —

b
= 1.049.252,50 [W]

Mgy Gas de alimentacion al tren

O bien en flujo molar:

- _ NGN Gas de alimentacion a PSLCV
Nen Gas de alimentacién al tren ~ 2 Ec.7
Reemplazando:
lb — mol
114.923,60 [~ |
Nen Gas de alimentacion al tren N 2
_ b —mol
NGN Gas de alimentacion al tren = 57.461,80

Ademas, el flujo de gas de alimentacion al tren Criogénico define la corriente de gas a

enfriarse a los intercambiadores de calor E-101 y E-102, por ello se verifica la Ec.8:

NGN Gas de atimentacion al tren — YGNGas de alimentacion a E-101 y E-102 Ec.8
Entonces:
] ) _c b — mol
nGNGaS de alimentacién al tren — NN Gas de alimentaciéon a E—101y E—102 7. 461 80

En la Tabla 4.12 se muestra el célculo del flujo molar del gas de alimentacion al tren
Criogénico en funcion a sus componentes que a su vez es el gas a enfriarse a los
intercambiadores de calor E-101 y E-102, verificando que se obtiene el flujo de entrada con la

sumatoria de los flujos molares de cada componente, es decir:

lb — mol
=57.461,84 [—]

NGNGas de atimentacion a E-101 y E-102
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Tabla 4.12. Flujo de los Componentes del Gas de Alimentacion Modo Rechazo de Etano

con RSV
ALIMENTACION
Componentes % mol n[lb-mol/h]
N2 0,5235 300,8317
CO2 1,7074 981,1220
Ci 89,3159 51.322,5255
C 6,1391 3.527,6375
Cs 1,5090 867,0794
1C4 0,2533 145,5699
nCy 0,3327 191,1563
iCs 0,1003 57,6150
nCs 0,0615 35,3199
nCe 0,0402 23,0805
nC; 0,0133 7,6233
nCs 0,0035 1,9920
nCo 0,0005 0,2873
Total 100,0001 57.461,8402

Fuente: Elaboracion Propia.

Los balances se analizan mediante el principio termodinamico de calor ganado Qgunado
y el calor cedido Q eq4i40 por €l Gas Natural indicados en la Ec.9.

annado = —Qcedido Ec.9
Ademas, mediante la Ec.10 el calor ganado corresponde a:

annado = QGNResidual(Salida del Tope C—101) Ec.10

Donde el calor del gas residual a la salida del tope de la Demetanizadora se expresa
mediante la Ec.11:

QGNResidual(Salida del Tope C-101) r.IGNResidual(Salida. del Tope C—101) Cpey * (Tfinal - Tinicial) Ec.11

Del balance para todo el sistema del Tren de las Unidades Criogénicas que acompanan
a la Columna Demetanizadora C-101, se calcula el flujo molar de la corriente que sale por el

tope de la columna Demetanizadora gy pogiguai(satida et Tope c-101y» 401d0 @ se cumple que entrada

es igual a salida, para ello se realizan los balances correspondientes.
Balance Global: Mediante la Ec.12 en este balance se cumple que:

ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
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Ademas, el balance de materia en la Demetanizadora se analiza en funciéon a los
componentes clave.

Balance Parcial para Cz: Las condiciones de disefio establecen que el C; se destina
juntamente con el C; para la corriente de gas residual en modo rechazo de etano, por ello un
95% de este componente se es recuperado en el tope de la columna Demetanizadora. El balance

se realiza con la Ec.13.

__ %Recuperacion C, (C— 101)

CZTOPE (c-101) = 100 CZALIMENTACION (C-101) Ec.13
95
Carope (c-101) ~ 100 * C2 g LIMENTACION (c-101)
5 b — mol
CoropE (c-101) — 100 * 3,527,64 [—]
— mol
Carops (c—101) = 3-351,26 [—]

Balance Parcial para Ci: La recuperacion de C; es del 99% del C; de la corriente de
alimentacion; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Demetanizadora.

El balance se realiza con la Ec.14.

C __ %Recuperacién C; (C—101) «C
1TOPE (C-101) — 100 1ALIMENTACION (C—101)

99
C1T0PE (c-101) — 100 il C1ALIMENTACION(C—101)

Ec.14

lb — mol]

9
ClTOPE (c-101) — 100 Tog *°1:322,52 [

— mol]

Ciropg (c-101) = 50.809,30 [

El balance de materia permite calcular el flujo molar de gas residual que sale del tope

de la columna Demetanizadora ngy g, et B g o También del tope de la columna

Demetanizadora C-101 se extrae la corriente de gas residual a una temperatura de -147,0 °F y
una presion de 342 psig.

Donde el flujo de gas residual que sale por el tope de la columna Demetanizadora esta
constituido tanto por el metano y etano (modo de operacién rechazo de etano) asi como el
nitrégeno y didxido de carbono. El calculo del flujo molar se realiza con la Ec.15.

r-IGNResidual(Salida del Tope C-101) ClTOPE (C-101) + CZTOPE (€-101) + NZ + COZ Ec.15
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(50.809,30 +3.351,26 + 300,83 +981,12) [M]

h

NN Residual(Salida del Tope C—101) =

b — mol

ﬁGNResidual(Salida del Tope C—101) 55.442,51 [T]
Se calcula el calor ganado por el gas residual que sale del tope de la columna
Demetanizadora C-101 a -100 °F, posteriormente se calienta secuencialmente en los
intercambiadores de calor E-104, E-102 y E-101 a 69,65°F; y se presuriza a 884,78 psig en el

compresor de gas residual K-102. Las condiciones de esta corriente se detallan en la Tabla 4.13.

Tabla 4.13. Condiciones del Gas Residual que sale del Tope de la Demetanizadora en
Modo Rechazo de Etano con RSV

Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades

Temperatura de
entrada a los Tinicial -100 °F
Intercambiadores
Temperatura de
salida de los Tfinal 69,65 °F
Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base a la Operacion Normal y Variables de Proceso del Manual de Operacion de

PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

El calor ganado por el gas residual, que sale del tope de la columna Demetanizadora se
calcula mediante la Ec.11.

QGNResidual(Salida del Tope C—101) — 1GN Residuai(Salida del Tope C—101) Cpgy * (Tfinal - inicial) Ec.11

55.442,51 20!, e 51U, 18261 (69,65 — 100)°F
= —_— ¥ *k —_
N h PHIF T 11 —mol -

QGNResidual(Salida del Tope C—101)

BTU
QGNResidual(Salida del Tope C—101) 109.827.695,1 [ h ]

Entonces con la Ec.10:

Qganado = UGN gesiaual(satida del Tope c—101) Ec.10

BTU
Qganado = 109.827.695,1 [T]

Para analizar el calor cedido, se toma en cuenta que las corrientes a enfriarse en los
intercambiadores corresponden al gas de alimentacion y el gas residual que se envia como
reflujo a la columna C-101. El balance se realiza con la Ec.16.

Qceaido = QGNAlimentacién + QGNResidual(Reflujo Superior C—101) Ec.16

104



Donde el calor del gas natural de alimentacion al tren criogénico se determina por la
Ec.17, el cual involucra tanto calor sensible por el cambio de temperatura y calor latente por el

cambio de fase.

Q6N grimentacisn = Usensible T Quatente Ec.17
Donde:
Qsensipte = W * Cp * AT =11 * Cp * (Trinar — Tiniciar) Ec.18
También se puede expresar en funcion al flujo molar:
Qsensipie = 1 * Cp * AT = 1% Cp * (Trinar — Tiniciar) Ec.19
Ademés:
Qratente = M * AHong Ec.20

También se puede expresar en funcion al flujo molar:
Quatente = N * AHcona Ec.21
Adicionalmente sabe que la entalpia de condensacion AH.,,; y la entalpia de

vaporizacion AH,,q), se relacionan mediante la Ec.22:

AHiong = —AHyqp Ec.22
El flujo n para el calor latente representa la cantidad de LGN condensada.
%LGN
T 100% * NGN primentacion Ec.23
Reemplazando la Ec.22 y Ec.23 en Ec.21 se tiene:
%LGN
Quatente = — 100% * NGN g1imentacion ™ AHUGP Ec.24
En Ec.17:
. %LGN
QGNAlimentaci(m = 16N gtimentacién Cpen * (Tfinal 1 inicial) T 100% *NGN grimentacion * AHWIIJ
Ec.25

Ademas, la Ec.26 permite realizar el calculo del calor del gas residual que se destina

como reflujo superior de la columna Demetanizadora.

Qen Residual(Reflujo Superior C—101) NGN pesiaual (Reflujo Superior C—101) Cpen (Tfmal Tlmaal)
Ec.26

Para determinar el flujo molar del gas residual que se destina como reflujo superior de

la columna Demetanizadora C-101 NGN Resiqual(Refuujo superior c—101)> S€ Parte de las

condiciones de disefno del proceso RSV que indica que el 16,44 % molar de gas residual se
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recicla para estrangular a 398,96 psia y 146,45°F hasta alcanzar una temperatura de -152,2°F

como reflujo superior de la columna C-101. El balance se realiza con la Ec.27.

_ 1644

= oo " GNResidual(Salida del Tope C—101) Ec.27

rlGIVResidual(Reflujo Superior C—101)
Del balance de la C-101 se tiene:

lb — mol
= 55.442,51 [—]

rlGIVResidual(Salida del Tope C—101) h

Reemplazando:

16,44 lb — mol

r.lGNResidual(Reflujo Superior €—101) W * 55.442,51 A

b — mol]
h

En la Tabla 4.14 se indican la temperatura de entrada y salida del Gas Residual en los

= 9.114,75 [

nGNResidual(Reflujo Superior C—101)

intercambiadores E-101 y E-102 en modo rechazo de etano. Dichos valores permiten determinar
el calor cedido por la corriente de gas residual y el calor ganado por el gas de alimentacion al

proceso RSV implementado en la PSLCV.

Tabla 4.14. Condiciones del Gas Residual Reciclado en Modo Rechazo de Etano con

RSV
Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades

Temperatura de

entrada a los Tinicial 131 °F

Intercambiadores

Temperatura de

salida de los Tfinal 0 °F

Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base a la Operacion Normal y Variables de Proceso del Manual de Operacion de

PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Se calcula el calor cedido por la corriente de gas residual que se destina como reflujo
superior de C-101, es decir Qg posiguar (Reflujo Superior C-101) reemplazando en la Ec.26.

b — mol BTU 18,26 lb

QGNResidual(Reflujo Superior C—101) =9.114,7 h 0,64 Ib°F * 11lb — mol

% (0 — 131)°F

BTU
QGNResidual(Reflujo Superior €—101) = —13.950.416,82 [ h ]
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El gas de alimentacion ingresa a las Unidades Criogénicas a 94 °F y 916 psig, se
preenfria a 75,2°F en el intercambiador E-101 y se enfria a 6°F en el intercambiador E-102,
para ello se. En la Tabla 4.15, se muestran las temperaturas de entrada y salida de la corriente

de gas para definir las condiciones de operacion de los intercambiadores E-101 y E-102.

Tabla 4.15. Condiciones del Gas de Alimentacion en Modo Rechazo de Etano con RSV
Condiciones de

Operacion Simbologia Valores Unidades
Temperatura de
entrada a los Tinicial 94 °F
Intercambiadores

Temperatura de
salida de los

Tﬁnal 6 °F
Intercambiadores

Fuente: Elaborado en base a la Operacion Normal y Variables de Proceso del Manual de Operacion de

PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
Entonces de la Ec.25:

%LGN

QGNAlimentacién NGN gimentacion Cpen (Tfmal ”“Clal) 100% NGN gimentacion AHU“T’EC‘25

Con las condiciones de la Tabla 4.15 se determina el calor sensible del gas de
alimentacion de la Ec.20.

Qsensivle = NGN gt1imentacién Cpgn * (Tfinal - Tinicial) Ec.20

b — mol BTU 18,26 Ib .
Qsensible = 57.461’807 * 0,64 Ib°F * 11h — mol * (6 —94)°F

BTU
Qsensipie = —96.027.585,87 [T]

Con la Ec.24:
%LGN .,
Quatente = — 100% *NGN gtimentacion AHWLP Ec.24
Reemplazando:
%LGN 57 46180 lb — mol 100 BTU 18,26 1b
= ——x 57, 80— * *
Quatente 100% h b 11b—mol

%LGN [BTU
100% L h
Por lo tanto, de la ecuacion de balance de energia de calor ganado y perdido de la Ec.9,

Qiatente = —104.898.785,99

se determina el porcentaje de LGN que se condensa en los intercambiadores.
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annado = —Qcedido Ec.9

%LGN)} [BTU

BTU
109.827.695,1 [—] [ 13.950.416,82 — (96 027.585,87 + 104.925.246,8
n + 100% /1| 7

%LGN = 35,08%
En el separador Frio V-104 se separa el 35,08% de LGN que se condenso de la corriente

del gas alimentacion. Se calcula mediante la Ec.28.
_ %LGN

RGN corr LigV-104 ~ 100 " 6N atimentacion Ec.28
NGN corr Ligv-104 = 10 ——x57.461,80 [—]
. b — mol
I’IGNCorr Liq V—104 = 20.157,48 [—]

En el separador Frio V-104 también se separa el 64,92 % que no se condenso de la
corriente del gas alimentacion y que sale de la corriente gaseosa del separador. Se calcula

mediante la Ec.29.

__ 100—%LGN

nGN Corr GasV-104 — 100 £ nGNAlimentaci(')n EC29
: _ 64,92 Ib — mol
NN corr Gasv—104 = 100 ——* 57 461,80 [—]
. b — mol
NEN corr Gas v-104 = 37 304,32 [—]

Por condiciones de disefio del proceso RSV, el 75% molar del liquido separado en V-
104 se estrangula a 398,77 psig y 85,32 °F antes de entrar en la parte media y superior de la

columna Demetanizadora C-101. Se calcula mediante la Ec.30.

- 75 .
NGN gtimentacion =101 — 100« “GNcorr Liq V-104 Ec.30
: > lb — mol
nGNAlimentacién C—101 100 —— * 20. 157 48 [—]
; lb — mol
NGN gtimentacion c-101 =15.118,11 [—]

Ademas, el 82,6% molar del gas separado en V-104 después de ser expandido y enfriado
por el turboexpansor X-102 es enviado al tope de la columna de C-101 como reflujo inferior a

una temperatura de -144,4°F. Se calcula mediante la Ec.31.

__ 826

— * A
rlGNReflu]o Inf C-101 ~— 100 NGN corr Gas V=104 Ec.31
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. 82 6 b — mol
nGNReflujo Inf c-101 100 ——~*37.304,32 [—]
: lb — mol

Por otra parte, el 25% molar del liquido separado y el 17,4% molar del gas separado en
V-104 se mezclan y luego se enfria con gas residual en el Condensador de Reflujo E-104 y se
estrangula a 398,96 psia y -136,57°F antes de entrar en la parte superior de la columna

Demetanizadora C-101. Se calcula mediante 1a Ec.32.

25 s 17,4

' , = — % X —x7T
nGNReflu]o Sup C-101 = 100 NGNcorr LiqV—104 + 100 NGN corr Gas v-104

3 20.157,48 + a (5 37.304 32) [lb — mol]
* * 37. _—
100 ’ h

nGNReflujo Sup C-101 (100

Ec.32

b — mol]

RGN et jo sup c—101 = (5-039,37 + 6.490,95) [

. b — mol
nGNReflujo Sup €-101

= 11.530,32 [

Con la Ec.33 se verifica que:

NGN Gas de alimentacion al tren — TGN Alimentacion c—101 ¥ nGNReflujo Inf C-101 + nGNReflujo Sup C-101
Ec.33

— mol
= (15.118,11 + 30.813,37 + 11.530 32)[ ]

nGNGas de alimentaciéon al tren

NN Gas de alimentacion al tren

lb — mol
= 62.401,21 [—]

Ademas, el balance de materia en la Demetanizadora de la Ec.34 que se analiza en
funcién a los componentes clave se determina la cantidad de etano en el fondo de dicha columna

con la Ec.35.

CZALIMENTACI()N (c-101) — CZTOPE (c-101) + CZFONDO (c-101) Ec.34
CZFONDO (c-101) — CZALIMENTACION (C-101) CZTOPE (€-101) Ec.35
b — mol
C2ronpo (c-101) = = (3.527,64 — 3.351,26) [—]
b — mol
C2ronpo (c-101) = 176,38 [—]
Ademas, para el metano se aplican las Ec.36 y Ec.37.
ClALIMENTACI()N (c-101) — C1T0PE (c-101) + ClFONDo (c-101) Ec.36
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C1F0ND0 (c-101) — ClALIMENTACION (c-101) ClTOPE (C-101) Ec.37
Ib — mol
Crronno 101 = (51.322,52 — 50.809,30) [T]
b — mol
Cironpo (c-101) = 213,22 [T]

El porcentaje molar se puede determinar tanto para el tope como para el fondo de la

columna Demetanizadora en base a la Ec.38.

%mol = ﬁ Ec.38

nr
En la Tabla 4.16 se muestra el balance completo del Tren Criogénico incluyendo la
Columna Demetanizadora en Modo Rechazo de Etano de las Unidades Criogénicas, con el
calculo de los flujos molares totales en las corrientes del tope y el fondo, asimismo para los
flujos molares parciales de cada componente en ambas corrientes. Ademads, se destacan los

balances de los componentes clave, es decir el C; y Ca.

Tabla 4.16. Balance de Materia en la Columna Demetanizadora en Modo Rechazo de

Etano con RSV
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes % mol n[lb-mol/h] nf[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h] % mol

N2 0,5235 300,8317 300,8317 0,5426 0,0000 0,0000
COz 1,7074 981,1220 981,1220 1,7696 0,0000 0,0000
Ci 89,3159  51.322,5255 50.809,3003 91,6432  513,2253 25,4156
C2 6,1391 3.527,637S  3.351,2556  6,0446 176,3819 8,7347
Cs 1,5090 867,0794 0,0000 0,0000 867,0794 42,9390
1C4 0,2533 145,5699 0,0000 0,0000 145,5699 7,2088
nCsy 0,3327 191,1563 0,0000 0,0000 191,1563 9,4663
1Cs 0,1003 57,6150 0,0000 0,0000 57,6150 2,8532
nCs 0,0615 35,3199 0,0000 0,0000 35,3199 1,7491
nCe 0,0402 23,0805 0,0000 0,0000 23,0805 1,1430
nCy 0,0133 7,6233 0,0000 0,0000 7,6233 0,3775
nCs 0,0035 1,9920 0,0000 0,0000 1,9920 0,0986
nCo 0,0005 0,2873 0,0000 0,0000 0,2873 0,0142

Total 100,0001 57.461,8402 55.442,5095 100,0000 2.019,3307 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.
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Como flujo molar obtenido del tope de la columna Demetanizadora de uno de los trenes
criogénicos es 55.442,51 [Ib-mol/h]; no obstante, es importante recordar que el 16,44% se
recicla como reflujo de dicha columna y el restante se destina a la unidad de compresion, es
decir 46.327,76[1b-mol/h], Entonces se obtendra la misma cantidad del otro tren criogénico; por
lo tanto, la produccion de gas residual es 92.655,52 [Ib-mol/h]. Ademas, la alimentacion de la
zona de fraccionamiento debe ser el doble de los productos de fondo de la columna; es decir, si
el flujo molar obtenido del tope de la columna Demetanizadora de uno de los trenes criogénicos

es 2.019,33 [Ib-mol/h], el flujo de alimentacién a la zona de fraccionamiento es 4.038,66 [lb-

mol/h],
4.2.1.2. Zona de Fraccionamiento
DEBUTANIZADORA

Balance Global: donde se cumple lo indicado en la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademas, el balance de materia en la Debutanizadora se analiza en funciéon a los
componentes clave.
Balance Parcial para iC4: Por condicion, la recuperacion de iCs es del 99,5%; por lo
tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se realiza

mediante la Ec.55.

__ %Recuperacion iC4 (C—302)

Caropp (€-302) — 100 * 1Ca g1 1MENT ACION (€-302) Ec.55
Reemplazando:
) 99 T
lC4T0PE (€-302) — 100 ¥ lC4ALIMENTAC10N
. 99,5 Ib — mol
iCaropi (c-302) = 7pp * 27114 [T]
. [b — mol
iCaropg (€-302) — 289,68 [T]
También con la Ec.56:
{Caronpo (c-302) tCaprimENTACION (€-302) iCaropg (€-302) Ec.56
Reemplazando:
. Ib —mol
Caponpo 0z = (291,14 — 289,68) [T]
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b — mol]

iCaponpo (c-302) — = 1,46 [

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el

porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se realiza mediante

la Ec.57.

__ %Recuperacion nCy, (C—302)

nC4T0PE (c-302) — 100 nC‘l'ALIMENTACI()N (€-302) Ec.57

Reemplazando:

99
nC4TOPE (C=302) — 100 X nC4ALIMENTACION

lb — mol]
h
b — mol]

9
NCarppg (€-302) — 100 * 382,31 [

NCarppg (€-302) — = 378,49 [

También con la Ec.58:

nC4F0NDo (c-302) nC4ALIMENTACI()N(C—302) % nC4T0PE (€-302) Ec.58

Reemplazando:

b — mol]

NCaponpo c—302) = (382,31 — 378,49) [

lb —mol
"Caronpo (c-302) ]

—382[

Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se

realiza mediante la Ec.59.

__ %Recuperacién iCs (C— 302)

Csronpo (c-302) = 100 * 1Cs 4L 1MENTACION (C-302) Ec.59
Reemplazando:
. 929
{Cs ponpo (c-302) — 100 * 1Cs 41 iMENTACION
] 99 b — mol
s ponpo €-302) ~ 100 115,23 [—]
] b — mol
LCSFONDO (€-302) = 114,08 [—]
También con la Ec.60:
Ec.60

lC5T0PE (c-302) — - lC5F0ND0 (€-302)

iCs ]
ALIMENTACION (C—302)
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b — mol]

iCsropr (c—302) = (115,23 — 114,08) [

b — mol]

lC5T0PE (€-302) =1 15[

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99,5%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se realiza mediante

la Ec.61.

__ %Recuperacion nCs (C—302)

"Csronno (€-302) 100 *NCs 4 mENTACION (€-302) Ec.61
Reemplazando:
99,5
"Csponpo = 100 NCs 1L 1MENTACION
99,5 lb — mol
"Csrowo = 1o * 7064 [~
lb — mol
NCsppnpo = 70:29 [—]
También con la Ec.62:
NCsropg (c-302) — NMCs 41 1mENTACION (c-302) nCS(c—302) Ec.62
Reemplazando:
b — mol
nCsropk (€-302) — = (70,64 —70,29) [—]
b — mol
nCSTOPE (C-302) =035 [ ]

El porcentaje molar se puede determinar tanto para el tope como para el fondo de las

columnas de fraccionamiento en base a la Ec.38.

o%emol = 2L Ec.38

nr
En la Tabla 4.17. se muestra el balance completo de la Columna Debutanizadora que
conforma la Zona de Fraccionamiento de PSLCV en Modo Rechazo de Etano, con el calculo
de los flujos molares totales de las corrientes de materia en el tope y en el fondo de dicha
columna, asimismo para los flujos molares parciales de cada componente en ambas corrientes.

Ademés, se destacan los balances de los componentes claves es decir iCs, nCs, iCs y nCs.
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Tabla 4.17. Balance de Materia en la Columna Debutanizadora en Modo Rechazo de

Etano con RSV
ALIMENTACION TOPE FONDO
Componentes 1[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h] %mol
N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 1.026,4505 25,4156 1.026,4505 27,1329 0,0000 0,0000
C 352,7637 8,7347 352,7637 9,3248 0,0000 0,0000
G 1.734,1589 42,9390 1.734,1589 45,8402 0,0000 0,0000
iC4 291,1398 7,2088 289,6841 7,6574 1,4557 0,5695
nCy 382,3125 9,4663 378,4894 10,0049 3,8231 1,4957
iCs 115,2301 2,8532 1,1523 0,0305 114,0778 44,6297
nCs 70,6397 1,7491 0,3532 0,0093 70,2865 27,4976
nCe 46,1610 1,1430 0,0000 0,0000 46,1610 18,0592
nCs; 15,2465 0,3775 0,0000 0,0000 15,2465 5,9648
nCs 3,9840 0,0986 0,0000 0,0000 3,9840 1,5586
nCo 0,5746 0,0142 0,0000 0,0000 0,5746 0,2248
Total 4.038,6614  100,0000  3.783,0521 100,0000 255,6092 100,0000
Fuente: Elaboracion Propia.
DEISOPENTANIZADORA
Balance Global: donde se cumple lo indicado en la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12

Ademas, el balance parcial de materia en la Deisopentanizadora se analiza en funcion a

los componentes clave.

Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por

lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Deisopentanizadora. El balance

se realiza mediante la Ec.63.

lC5TOPE (€—303)

__ %Recuperacién iCs (C—303)

100

99

lCSTOPE (C-303) 100 * LCSALIMENTACI()N

iCsropE (c-303) =

99

lb — mol

h

* <
lCSALIMENTACION (C-303)

Ec.63
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b — mol]

iCsropg (c-303) = 112,94 [

También con la Ec.64:

Csronpo (€-303) — tCs pimeNTACION (€c-303) iCsropg (C-303) Ec.64
] b —mol
Cs ponpo (c_s03) = (114,08 — 112,94) [—]
; Ib — mol
iCsronpo (C-303) — =1,14 [—]

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Deisopentanizadora. El balance se realiza

mediante la Ec.65.

__ %Recuperacion nCs (C— 303)

"Csronpo (c-303) = 100 * NCs 41 IMENTACION (C-303) Ec.65
99
nC5FOND0 (€E—303) 0 100 y nCSALIMENTACI()N
99 b — mol
nCsponpo (€-303) ~ 100 *70,29 [ h ]
lb — mol
nCsponpo (€C-303) — = 69,58 [ ]
También con la Ec.66:
Ec.66

"Csropk (c-303) = "CsanmenTacion (c-303) ~ "Csronpo (c-303)

lb — mol]

NCsropg (c—303) = (70,28 = 69,58) [

b — mol
NCsropg (c=303)" % 0,70 [ A ]

El porcentaje molar se puede determinar tanto para el tope como para el fondo de toda

la columna de fraccionamiento en base a la Ec.38.

%mol = ﬁ Ec.38

nr
En la Tabla 4.18 se muestra el balance completo de la Columna Deisopentanizadora que
conforma la Zona de Fraccionamiento de PSLCV en Modo Rechazo de Etano, con el calculo
de los flujos molares totales del tope y el fondo, asimismo para los flujos molares parciales de
cada componente en ambas corrientes. Ademas, se destacan los balances de los componentes

claves es decir iCs y nCs.
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Tabla 4.18. Balance de Materia en la Columna Deisopentanizadora en Modo Rechazo de

Etano con RSV
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes n[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h]  %mol nf[lb-mol/h] %mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
COz 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
@) 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Cs 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
1Cs4 1,4557 0,5695 1,4557 1,2241 0,0000 0,0000
nCy 3,8231 1,4957 3,8231 3,2149 0,0000 0,0000
iCs 114,0778 44,6297 112,9370 94,9699 1,1408 0,8346
nCs 70,2865 27,4976 0,7029 0,5910 69,5836 50,9060
nCe 46,1610 18,0592 0,0000 0,0000 46,1610 33,7704
nCy 15,2465 5,9648 0,0000 0,0000 15,2465 11,1540
nCs 3,9840 1,5586 0,0000 0,0000 3,9840 2,9146
nCoy 0,5746 0,2248 0,0000 0,0000 0,5746 0,4204
Total 255,6092 100,0000 118,9187  100,0000 136,6906 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

4.2.2. Modo Recuperacion de Etano con RSV Convencional

Aunque la PSLCV atin no ha trabajado en modo Recuperacion de Etano es importante
evaluar bajo qué condiciones operaria una vez que se inicien con los proyectos de los Complejos
Petroquimicos que existen. Por ello, se analizan las Unidades Criogénicas donde se encuentra
instalado el proceso RSV de Ortloff en la PSLCV, el disefio para este modo de operacion indica
que en esta situacion se trabaja con el caudal de 1.137 MMSCFD de Gas Natural, donde se
puede expresar en valor de flujo mésico mg;y o flujo molar ngy.

Hallando mgy con la Ec.3.

]« 106 SCFEN 11b-molGN _ PMgy b GN _ 1dia
dia  3796SCFGN 1lb—molGN 24h

mg;y = Cauda Ec.3

SCFGN 1lb—molGN 18,26lbGN 1dia
* * *
dia 379,6 SCFGN 1lb—molGN 24h

rhGN == 1137 * 106

Ib
ey = 2.278.317,47 [F]
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Hallando ny con la Ec.4.

[ 106 SCF’GN " 1lb—molGN 1dia

ngy = Cauda *
dia 379,6 SCFGN 24 h

Ec4

SCFGN 11lb—molGN 1dia

A = 1.137 * 106
flan * dia  3796SCFGN  24h

) Ib —mol
ngy = 124.802,42 [T]

4.2.2.1.  Unidades Criogénicas con RSV
En la Figura 4.3 se observa el esquema de uno de los Trenes Criogénicos seguin el

Proceso RSV de las Unidades Criogénicas PSLCV en Modo Recuperacion de Etano.

Figura 4.3. Esquema del Tren Criogénico con el Proceso RSV en modo Recuperacion de

Etano de PSLCV
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Fuente: Adaptado de Zhang et al., 2020 y elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV,
ANH & YPFB, 2023.

Para encontrar el flujo de Gas de entrada a las Unidades criogénicas, la cual estd
compuesta por dos trenes equivalentes que operan en paralelo y procesan cada uno el 50% del
caudal; se divide entre dos los valores de flujo masico y molar del gas de alimentacion, los

mismos se calculan con la Ec.6 y Ec.7 respectivamente.

3 _ MGNGas de alimentacion a PSLCV
MGN Gas de alimentacion al tren = 2 Ec.6
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| 227831747 [%]

MEGN Gas de alimentacién al tren — 2

Mgy Gas de alimentacion al tren

lb
= 1.139.158,74 [E]

O bien en flujo molar:

. _ NGNgas de alimentacion a PSLCY
Ngn Gas de alimentacién al tren ~ 2 Ec.7
lb — mol
124.802,42 [T]
Ny Gas de alimentacion al tren % | 2
_ lb — mol
NGN Gas de alimentacion al tren — 62.401,21 h

Ademas, el flujo de gas de alimentacion al tren Criogénico define la corriente de gas a

enfriarse a los intercambiadores de calor E-101 y E-102, por ello se verifica la Ec.8:

Ec.8

Nen Gas de alimentacién al tren NN Gas de alimentaciona E-101y E—102

Tabla 4.19. Flujo de los Componentes del Gas de Alimentacion en Modo Recuperacion

de Etano con RSV
ALIMENTACION

Componentes %mol 1n[lb-mol/h]

N2 0,5235 326,6911
CO; 1,7074  1065,4591
G 89,3159 55.734,2039
G 6,1391  3.830,8728
GCs 1,5090 941,6135
1C4 0,2533 158,0831
nCsy 0,3327 207,5880
1Cs 0,1003 62,5676
nCs 0,0615 38,3559
nCe 0,0402 25,0645
nCy 0,0133 8,2786
nCs 0,0035 2,1632
nCo 0,0005 0,3120

Total 100,0001 62.401,2534

Fuente: Elaboracion Propia.
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En la Tabla 4.19 se muestra la composicion del gas de alimentacion juntamente con el
calculo del flujo molar de cada componente en modo de operacidon recuperacion de etano en
PSLCV para determinar el flujo de gas de alimentacion al tren Criogénico en funcion a sus
componentes que define la corriente de gas a enfriarse a los intercambiadores de calor E-101 y
E-102. Por ello, se verifica que:

. b — mol
6N Gas de alimentacion al tren — 0240125 [T]
El balance puede ser analizado de bajo el mismo principio termodindmico de calor

ganado Qganaao Y €l calor cedido Qceqiqo por €l Gas Natural a traves de la Ec.9.

annado = —Qcedido Ec.9
Ademas, el calor ganado se calcula con la Ec.39 considerando la adiciéon de la
refrigeracidon con propano.

annado y QGNResidual(Salida del Tope C—101) + QCs Ec.39

Donde el gas residual se calienta secuencialmente en E-104, E-102 y E-101 a 69,65°F,
presuriza a 899,48 psia en el compresor de gas residual K-102, expresado en la Ec.11.

Q6N Residuat(satida del Tope c101) = V6N pesiauat(satida det Tope c-101) * CPan * (Trinat = Tniciar) Ec.11

Balance Global: Con la Ec.12 del balance global para todo el sistema del Tren de las
Unidades Criogénicas que acompafian a la Columna Demetanizadora C-101, se calcula el flujo
molar de la corriente que sale por el Tope.

ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12

Ademas, el balance parcial de materia en la Demetanizadora se analiza en funcion a los
componentes clave.

Balance Parcial para Cz: Las condiciones de disefio establecen que la recuperacion de
Cy es del 95%; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna

Demetanizadora y lo que se recupera en el tope es el 5%. El balance se realiza con la Ec.13.

__ %Recuperacion C; (C—101)

C2rope (c-101) = 100 * C2 ALIMENTACION (C-101) Ec.13
5
C2ropE (c-101) — 100 * C2 oL IMENT ACION (c-101)
5 b — mol
CaropE (c-101) = 100 3.830,87 [T]
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lb — mol
= 191,54 [—]

C TOPE (C-101) —
Balance Parcial para Ci: La recuperacion de C; es del 99% del C; de la corriente de
alimentacion; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en la tope de la columna Demetanizadora.

El balance se realiza con la Ec.14.

__ %Recuperacion C; (C— 101)

Cirope (c-101) = 100 * C1 4 IMENTACION (C—101) Ee.l4
99
Cirope (c-101) ~ 100 * C1aLimMENTACION (€-101)
9 b — mol
Cirope (c-101) = 100" 55.734,20 [—]
lb — mol

El balance de materia permite calcular el flujo molar de gas residual que sale del Tope
de la columna Demetanizadora ngyg,,, s it Haae Del tope de la columna
Demetanizadora C-101 se extrae la corriente de gas residual a una temperatura de -147,0 °F y
una presion de 356,7 psia. Donde el flujo de gas residual que sale por el tope de la columna
Demetanizadora esta constituido tanto por el metano, etano (baja cantidad) asi como el
nitrogeno y dioxido de carbono. El célculo se realiza con la Ec.15.

nGNRestdual(Sallda del Tope C—101) ClTOPE (€-101) + CZTOPE (C—-101) + Nz +CO;

Ec.15
b — mol
nGNRestdual(SalLda del Tope C—101) = (55.176,86 + 191,54 + 326,69 + 1.065,46) |————
) b —mol
nGNResidual(Salida del Tope C—101) 56.760,56 [ h ]

Tabla 4.20. Condiciones del Gas Residual que sale del Tope de la Demetanizadora en
Modo Recuperacion de Etano con RSV

Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades
Temperatura de
entrada a los Tinicial -100 °F
Intercambiadores
Temperatura de
salida de los Tfinal 69,65 °F
Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

120



Con la Ec.11 se calcula el calor ganado por el gas residual que sale del tope de la
columna Demetanizadora C-101 que se calienta en los intercambiadores de PSLCV en modo
rechazo de etano con las condiciones detalladas en la Tabla 4.20.

QGNResidual(Salida del Tope C-101) nGNResidual(Salida del Tope C-101) * Cpey * (Tfinal - Tinicial) Ec.11

b — mol BTU 18,26 1b

= 5'6760'56T * 0,64 b°F * 11b —mol

QGNResidual(Salida del Tope C—101) (69,55 + 100)°F

BTU
QGNResidual(Salida del Tope C—101) 112.438 651,6 [ h ]

Ademas, para el Sistema de Refrigeracion con propano con la Ec.40.

Qc, = Mg, * AH,,p = g, * (hp — hy) Ec.40

Se calcula el flujo masico del refrigerante empleado con la Ec.41, es decir m,.

. _ 6 SCF C3 11lb—mol C3 44,097 b C3 1 dia
e, = Caudal G5 *10° —2= « 379,6 SCF s 11b-molCs 24 h Ec.41
Reemplazando:
_ SCFC; 1lb—molC; 44,097 1bC; 1dia
me, = 50 * 10 —— * %
3 dia 379,6 SCFC; 1lb—molC; 24h

lb
mg, = 242.014,62 [E]

Ademas, también con ayuda de tablas del refrigerante propano de la Tabla 4.21, se puede
conocer las entalpias especificas que estan en funcidn a la temperatura, interpolando se puede
obtener para las temperaturas de disefio del ciclo de refrigeracion, es decir 77°F y -23°F.

Tabla 4.21. Datos del Refrigerante Propano para Entalpias Especificas

T[°F] he. [BTU/Ib] hv [BTU/Ib]
25 8,193 186,5
23 9,3 187,06
20 10,96 187,91
70 64,63 211,76
72 65,926 212,232
75 67,87 212,94

Fuente: Elaborado en base a Thermodynamic Properties of Propane de Lemmon et al., 2009.
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Entonces:

BTU
hD = hV(_23°(;) = 187,06 [l—b
BTU
hA = hV(72°C) = 65,926 [T

Con los datos anteriores y la Ec.42 se puede determinar el valor del calor requerido del

ciclo de propano Qc, .

Qc, = ¢, * AHy,p = g, * (hp — hy) Ec.42
lb BTU
Qc, = 242.014,62 [W] * (187,06 — 65,926) [7

BTU
Qc, = 29.316.199,06 [T]

Entonces:

BTU
Qganago = (112.438 651,6 + 29.316.199,06) [T]

BTU
annado = 141.754.850,7 [T]

Para analizar el calor cedido, se toma en cuenta que las corrientes a enfriarse en los
intercambiadores corresponden al gas de alimentacion y el gas residual que se envia como

reflujo a la columna C-101. El balance se realiza con la Ec.16.

Qcedido = QGNAlimentacio’n "y QGNResidual(Reflujo Superior C—101) Ec.16

Se empieza analizando el calor cedido por el gas residual con la Ec.26.
QGNResidual(Reflujo Superior C-101) nGNResidual(Reflujo Superior €—101) * Cpen * (Tfinal - inicial)
Ec.26

Para determinar el flujo molar del gas residual que se destina como reflujo superior de

la columna Demetanizadora C-101 NGN Residual(Reflujo superior c—101)> S€ Parte de las

condiciones de disefo del proceso RSV que indica que el 16,44 % molar de gas residual se
recicla para estrangular a 398,96 psia y 146,45°F hasta alcanzar una temperatura de -152,2°F

como reflujo superior de la columna C-101. El balance de realiza con la Ec.27.

_ 1644

i — %
rlGIVResidual(Reflujo Superior €C—101) 100 nGNResidual(Salida del Tope C—101)

Ec.27
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Del balance de la C-101 se tiene:

. b — mol
nGNResidual(Salida del Tope C—101) = 56.760,56 ————
Reemplazando:
: 16,44 b — mol
NGN Residual(Reflujo Superior c-101) — 100 *56.760,56 [—]
: — mol
nGNReSidual(Reflujo Superior C-101) ~— =9.331,43 [ ]

En la Tabla 4.22 se indican las condiciones de Operacion del Gas Residual en los

intercambiadores E-101 y E-102.

Tabla 4.22. Condiciones del Gas Residual en Modo Recuperacion de Etano con RSV

Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades

Temperatura de
entrada a los Tinicial 131 °F
Intercambiadores

Temperatura de
salida de los Tinal 0 °F
Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Se calcula el calor cedido por la corriente de gas residual que se destina como reflujo
superior de C-101 QGNResidual(Reflujo Superior C—101)

QGNResidual(Reflujo Superior C—-101)

b — mol 0.64 BTU 18,26 Ib « (0 — 131)°F
* —
lb°F 11b — mol

= 9239,81

—14 282 062,97

BTU
QGNRestdual(Reflu]o Superior C— 101)

El gas de alimentacion ingresa a las Unidades Criogénicas a 94,17 °F y 917 psig, se
preenfria a 75,2°F en el intercambiador E-101 y se enfria a 6°F en el intercambiador E-102.
Ademas, en la Tabla 4.23, se muestran las condiciones de Operacion del Gas de Alimentacion

que ingresa a los intercambiadores mencionados.
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Tabla 4.23. Condiciones del Gas de Alimentacion en Modo Recuperacion de Etano con

RSV
Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades

Temperatura de

entrada a los Tinicial 94,17 °F
Intercambiadores
Temperatura de

salida de los Tfinal 6 °F

Intercambiadores

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Donde el gas natural de alimentacion al tren criogénico involucra tanto calor sensible
por el cambio de temperatura y calor latente por el cambio de fase. El balance de energia se

realiza con la Ec.17.

QGNAlimentacién = Qsensibte T Qlatente Ec.17
Donde:
Qsensiple = M * Cp x AT = m * Cp * (Tfinal - Tinicial) Ec.13
Inicialmente se determina el calor sensible del gas de alimentacion con la Ec.19.
Qsensipie = 0 * Cp * AT =1 * Cp * (Tfinal - Tinicial) Ec.19
62.401,21 b~ gl 0,64 LU 78,26 b (6 —94,17)°F
. = . 21—« 0, * * — 94,
Csensible h Ib°F ~ 11b —mol

BTU
Oconsipte = —64.281.360,49 [T]

Ademés:

Qatente = M * AHcong Ec.20
También se puede expresar en funcion al flujo molar:

Quatente = N * AHona Ec.21
Adicionalmente sabe que la entalpia de condensacion AH.,,; y la entalpia de

vaporizacion AH,,,, se relacionan mediante la Ec.22:

AH ong = —AHyqp Ec.22
El flujo n para el calor latente representa la cantidad de LGN condensada.
n=—20,0 Ec.23

100% GN Aglimentacién
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Reemplazando la Ec.22 y Ec.23 en Ec.21 se tiene:

%LGN

Quatente 100% NGN gtimentacion AHWIP Ec.24

El valor de la entalpia de vaporizacion para el calor latente del gas de alimentacion se lo

obtiene de las Tablas bibliograficas y se reemplaza en la Ec.24.
%LGN 6240121 b — mol 100 BTU 18,26 1b

= — * 62. 21— *

Qlatente 100% h b 11b—mol

Entonces de la Ec.25:

%LGN

= * * o =T - — % *
QGNAlimentacién NGN gtimentacion Coen (Tfmal Tmzaal) 100% NGN pjimentacion AHU“P

Ec.25
Entonces en Ec.17:

= —64.281.360,49 [5] —113.915.873,6 207 [2X

QGNAlimentacién 100% | h

Por lo tanto, de la ecuacion de balance de energia de calor ganado y perdido, se
determina el porcentaje de LGN que se condensa en los intercambiadores reemplazando en la

Ec.9.

annado = —Qcedido Ec.9
BTU %LGN\1[BTU
183.426.904,9 [—] [ 14.282.062,97 — (104 406.078,3 + 113.944.609,5 ———— )] [_
3 100% /]

%LGN = 55,47%
En el separador Frio V-104 se separa el 55,47% de LGN que se condenso de la corriente

del gas alimentacion. El balance se realiza con la Ec.28.

__ %LGN A
nGN Corr LigV—-104 ~— 190 nGNAlimentaci(m

55,47

. . Il ek S
NGNcorr LiqV—-104 100 RGN piimentacién

. 55 47
NGNcorr LigV-104 100

Ec.28

lb — mol
—x62.401,21 [—]

lb — mol
= 34.615,21 [—]

gy Corr Liq V—104
En el separador Frio V-104 también se separa el 44,53% que no se condenso de la
corriente del gas alimentacion y sale por la corriente gaseosa del separador; por lo tanto, el

balance se realiza con la Ec.29.

__ 100—%LGN "
nGN Corr GasV—-104 — 100 nGNAlimentaci()n

Ec.29
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100 — 55,47

flGN Corr Gas V=104 - T * I.lGNAlimentaci(m
: 4,53 — mol
NGNcorr Gasv-104 = 100 ———*62.401,21 [—]
: b — mol
NGNcorr Gasv-104 — = 27.786,00 [—]

Por condiciones de disefio del proceso RSV con la Ec.30 el 75% molar del liquido
separado en V-104 se estrangula a 413,47 psia y 85,32 antes de entrar en la parte media y

superior de la columna Demetanizadora C-101.

75

i . ¢ = — %1 ;
NGN gtimentacion c-101 100 NGN corr LiqV—-104 Ec.30

5 lb — mol
x 34.615,21 [—]

NGN gtimentacion c—101 — 100

lb — mol
= 25.961,41 [—]

r.lGNAlimentacién Cc-101
Ademas, con la Ec.31 el 82,6% molar del gas separado en V-104 después de ser
expandido y enfriado por el turboexpansor X-102 es enviado al tope de la columna de C-101

como reflujo inferior a una temperatura de -144,4°F.
82,6

nGNReflujo Inf €-101 — 100 DGNcorr Gas v—-104 Ec.31
5 ,6 — mol
NGNRefiujo Inf c-101 — 100 ——~*27.786,00 [ ]
. lb — mol
6N Retajo s c—101 = 22:951,24 [—]

Por otra parte, el 25% molar del liquido separado y el 17,4% molar del gas separado en
V-104 se mezclan y luego se enfria con gas residual en el Condensador de Reflujo E-104 y se
estrangula a 398,96 psia y -136,57°F antes de entrar en la parte superior de la columna

Demetanizadora C-101. El balance se realiza con la Ec.32.

17,4

+

nGNReflujo Sup C-101 100 nGNCOTT Ligv-104 ' 190 *NGN corr Gas V—104 Ec.32

b — mol]

fIGNReflujo Sup C-101 (100 * 27-786;00) [
b — mol
— (8.653,80 + 4.834,76) [—]

rlGIVReflujo Sup C-101

_ b —mol
rlGNReflujo Sup €-101

= 13.488 57[
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Con la Ec.33 se verifica que:
NGN Gas de atimentacién al tren — DGN Alimentacién C—101 + nGNReflujo Inf C-101 + nGNReflujo Sup C-101
Ec.33

lb — mol
= (25.961,40 + 22.951,24 + 13.488,57) [—]

NGN Gas de atimentacion al tren

lb — mol
= 62.401,21 [—]

NGN Gas de alimentacion al tren

Ademas, el balance de materia en la Demetanizadora se analiza en funcion a los

componentes clave se determinan con la Ec.34, Ec.35, Ec.36 y Ec.37.

CZALIMENTACION (c-101) — CZTOPE (c-101) + CZFONDO (C-101) Ec.34
CZFONDO (c-101) — CZALIMENTACI(’)N (c-101) — CZTOPE (c-101) Ec.35
b — mol
Caronpg = (3:830,87 — 191,54) [—]
b — mol
Coronpo = 3-639,33 [—]
Ademas:
ClALIMENTACION (c-101) — ClTOPE (€-101) + C1FOND0 (C-101) Ec.36
ClFONDO (c-101) — ClALIMENTACI(’)N (c-101) ClTOPE (C-101) Ec.37
Ib — mol
Crronpo c-1o) = (5:5734,20 — 5.5176,86) [—]
b — mol
ClFONDO (C-101) = 557,34 [—]

El porcentaje molar se puede determinar tanto para el tope como para el fondo de la

columna Demetanizadora en base a la Ec.38.

%mol = 2 Ec.38

nr
En la Tabla 4.24 se muestra el balance completo de la Columna Demetanizadora en
Modo Recuperacion de Etano, con el calculo de los flujos molares totales del tope y el fondo,
asi mismo para los flujos molares parciales de cada componente en ambas corrientes destacando

los balances de los componentes clave en este caso del C; y Co.
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Tabla 4.24. Balance de Materia en las Unidades Criogénicas que acompaiian la Columna

Demetanizadora en Modo Recuperacion de Etano con RSV

ALIMENTACION TOPE FONDO
C"mp;’“e“te %mol  n[lb-mol/h] n[lb-mol/h] %meol A[lb-mol/h]  %mol
N> 0,5235 326,911  326,6911  0,5756 0,0000  0,0000
CO, 1,7074  1.0654591  1.065,4591  1,8771 0,0000  0,0000
Ci 89,3159 55.734,2039 55.176,8619 97,2099  557,3420  9,8807
C: 6,391  3.830,8728  191,5436  0,3375 3.639,3292 64,5191
Cs 1,5090  941,6135 0,0000 0,0000  941,6135 16,6932
iCy 02533 158,0831 0,0000 0,0000  158,0831  2,8025
nCy 0,3327  207,5880 0,0000 0,0000  207,5880  3,6802
iCs 0,1003 62,5676 0,0000 0,0000 62,5676  1,1092
nCs 0,0615 38,3559 0,0000 0,0000 383559  0,6800
nCs 0,0402 25,0645 0,0000 0,0000 25,0645  0,4444
nC; 0,0133 8,2786 0,0000 0,0000 8,2786  0,1468
nCs 0,0035 2,1632 0,0000  0,0000  2,1632  0,0384
nCy 0,0005 0,3120 0,0000 0,0000 0,3120  0,0055
Total 100,0001  62.401,2534 56.760,5558 100,0000 5.640,6976 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

Como en PSLCYV existen dos columnas Demetanizadoras, la alimentacion de la zona de
fraccionamiento debe ser el doble de los productos de fondo de dicha columna. Adicionalmente,
como flujo molar obtenido del tope de la columna Demetanizadora de uno de los trenes
criogénicos es 56.760,55 [Ib-mol/h]; no obstante, es importante recordar que el 16,44% se
recicla como reflujo de dicha columna y el restante se destina a la unidad de compresion, es
decir 47.426,11 [Ib-mol/h], Entonces se obtendra la misma cantidad del otro tren criogénico;
por lo tanto, la produccion de gas residual es 94.858,23 [Ib-mol/h]. Ademas, la alimentacion de
la zona de fraccionamiento debe ser el doble de los productos de fondo de la columna; es decir,
si el flujo molar obtenido del tope de la columna Demetanizadora de uno de los trenes

criogénicos es 5.640,69 [Ib-mol/h], el flujo de alimentacion a la zona de fraccionamiento es

1.1281,39 [Ib-mol/h].
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4.2.2.2. Zona de Fraccionamiento

DEETANIZADORA

La parte del gas de cabeza del C-301 se enfria a 14°F con refrigerante de propano y entra
en el separador V-503; ademas, la parte del gas de cabeza del C-301 se calienta en E-101 y sirve
como producto de etano 95°F.

Balance Global: Mediante la Ec.12 se cumple que:

ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12

Adicionalmente, el balance de materia en la Deetanizadora se analiza en funcion a los
componentes clave.

Balance Parcial para Caz: Las condiciones de disefio establecen que la recuperacion de
C> es del 95%; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Deetanizadora.

El balance se determina mediante la Ec.51.

__ %Recuperaciéon C, (C— 301)

C2ropg (c-301) T 100 * C2 pLIMENTACION (C-301) Ee.51
95
CZTOPE (€C-301) — 100 % CZALIMENTACI()N
5 b — mol
Caropr (€-301) ~ 100 7,278,006 [—]
Ib — mol
CZTOPE (c-301) — = 6.914,72 [—]
Ademas, con la Ec.52:
CZTOPE (C-301) — CZALIMENTACION (€-301) CZTOPE (C-301) Ec.52
b — mol
Carops c_s01) = (7:278,66 — 6.914,72) [—]
b — mol
CZTOPE (€-301) = 363,93 [—]

Balance Parcial para Cs: La condicion indica que recuperacion de Cs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna Deetanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.53.

C __ %Recuperacion C3 (C—301) «C
3FONDO (C-301) — 100 3ALIMENTACION (C—301)

99

C3F0ND0 (c-301) — 100 * C3AL1MENTAC1(’)N

Ec.53
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b — mol]

9
C3F0ND0 (c-301) — 100 ——* 1.883,23 [

C3F0ND0 (€-301)

b — mol
= 1.864,39 [—]
Ademas, con la Ec.54:

C3T0PE (€c-301) C3ALIMENTACION (c-301) C3F0NDO (€-301) Ec.54

lb — mol
Caropr c-301) = (1.883,23 — 1.864,39) [T]

lb — mol]

C3ropk {3008 = 18,83 [

En la Tabla 4.25 se muestra el balance completo de la Columna Deetanizadora que

conforma la Zona de Fraccionamiento de PSLCV en modo Recuperacion de Etano, con el

calculo de los flujos molares totales de las corrientes de tope y fondo, asimismo para los flujos

molares parciales de cada componente en ambas corrientes. Ademas, se destacan los balances

de los componentes claves es decir C, y Cs.

Tabla 4.25 Balance de Materia en la Columna Deetanizadora en Modo Recuperacion de

Etano con RSV
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes n[lb-mol/h] %meol nf[lb-mol/h] % mol nf[lb-mol/h] % mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
COz 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 1.114,6841  9,8807 1.114,6841 13,8500 0,0000 0,0000
C 7.278,6583 64,5191 6.914,7254 85,9160  363,9329 11,2563
Cs 1.883,2270 16,6932 18,8323 0,2340  1.864,3947 57,6649
1C4 316,1661 2,8025 0,0000 0,0000 316,1661 9,7789
nCsy 415,1761 3,6802 0,0000 0,0000 415,1761 12,8412
1Cs 125,1352 1,1092 0,0000 0,0000 125,1352 3,8704
nCs 76,7119 0,6800 0,0000 0,0000 76,7119 2,3727
nCe 50,1290 0,4444 0,0000 0,0000 50,1290 1,5505
nCy 16,5571 0,1468 0,0000 0,0000 16,5571 0,5121
nCs 4,3265 0,0384 0,0000 0,0000 4,3265 0,1338
nCo 0,6240 0,0055 0,0000 0,0000 0,6240 0,0193
Total 11.281,3953 100,0000 8.048,2417 100,0000 3.233,1535 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.
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El condensado C3" de la parte inferior del C-301 pasa a la unidad de fraccionamiento
posterior.

DEBUTANIZADORA

Balance Global: Para este balance se cumple la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademas, el balance de materia en la Debutanizadora se analiza en funcién a los
componentes clave.
Balance Parcial para iC4: Por condicion, la recuperacion de iCs es del 99,5%; por lo
tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.55.

__ %Recuperacion iC4 (C— 302)

lC4T0PE (c-302) — 100 lC4ALIMENTACI()N (€-302) Ec.55
_ 99,5
lC4T0PE (c-302) 100 5 lC4ALIMENTACI()N
) 99,5 b — mol
lC4T0PE (30215 100 Top 316,17 [ ]
] b — mol
lC‘l'TOPE (€-302) = 314,58 [ ]
También con la Ec.56:
Ec.56

lC4FOND0 (€-302) = lC4ALIMENTACI()N (C-302) LC4'TOPE (€-302)

lb — mol]

Caronno 02 = (316,17 = 314,58) [

] b — mol
iCaronpo (c—-302) ]

e

Balance Parcial para nC4: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.57.

__ %Recuperacién nCy (C—302)

nC4T0PE (€-302) — 100 nC‘l'ALIMENTACI()N (€-302) Ec.57
99
nCaropp (c-302) — 100 * NGy 1 1MENT ACION
9 b — mol
"CaropE (c-302) = 100 415,18 [T]
b — mol
NCaropg (c-302) = 411,02 [ ]
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También con la Ec.58:

nC4FOND0 (€c-302) — nC4ALIMENTACION(C—302) - nC4T0PE (€-302) Ec.58
b — mol
nC4F0ND0 (c=302) = = (415,18 — 411,02) [—]
Ib — mol
"Caronpo (€-302) — = 4,15 [ ]

Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.59.

__ %Recuperacion iCs (C— 302)

lCSFONDO (€-302) — 100 lC5ALIMENTACI()N (C-302) Ec.59
. 929
lC5F0ND0 (€-302) — 100 g LC5ALIMENTACI()N
) 99 b —mol
lC5FONDO (€-302) — 100 *125,14 [—]
] b — mol
lC5F0ND0 (€-302) = 123,88 [—]
También con la Ec.60:
Csrope (c-302) = S ALIMENTACION (C~302) Csronbo (c-302) Ec.60
b — mol
iCs ropg (c—302y = (12513 — 123,88) [—]
] Ib — mol
s ropE (c-302) =125 [ ]

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99,5%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.61.

__ %Recuperaciéon nCs (C—302)

"Csronbo (€-302) — 100 *NCs 41 imENTACION (€-302) Ec.61
99,5
nCsronpo (€c-302) — 100 *NCs 41 1MENTACION
99,5 lb — mol
N"Csronpo (c-302) = 100 76,71 [T]
b — mol
"Cs ronpo (c-302) = 76,33 [T]
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También con la Ec.62:

nCs TOPE (C—302)

nCs TOPE (C-302)

= (76,71 — 76,33) [

= 0,38 [

h

lb — mol]
h

nC5T0PE (€-302) — nC5ALIMENTACI()N (€-302) nCS(C—302)

lb — mol]

Ec.62

El porcentaje molar se puede determinar tanto para el tope como para el fondo de la

columna Debutanizadora en base a la Ec.38.

%mol = 2L Ec.38

nr

En la Tabla 4.26 se muestra el balance completo de la Columna Debutanizadora de la

Zona de Fraccionamiento en Modo Recuperacion de Etano, con el calculo de los flujos molares

totales del tope y el fondo, asimismo para los flujos molares parciales de cada componente en

ambas corrientes. Ademads, se destacan los balances de los componentes claves es decir iCa,

nCs, iCs y nCs.

Tabla 4.26. Balance de Materia en la Columna Debutanizadora en Modo Recuperacion

de Etano con RSV
ALIMENTACION TOPE FONDO
Componentes n[lb-mol/h] %meol n[lb-mol/h] %mol n[lb-mol/h] % mol
N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C 363,9329 11,2563  363,9329 12,3135 0,0000 0,0000
GCs 1.864,3947 57,6649 1.864,3947 63,0807 0,0000 0,0000
iC4 316,1661 9,7789  314,5853 10,6438 1,5808 0,5695
nCy 415,1761 12,8412 411,0243 13,9068 4,1518 1,4957
iCs 125,1352 3,8704 1,2514 0,0423 123,8839 44,6297
nCs 76,7119 2,3727 0,3836 0,0130 76,3283 27,4976
nCs 50,1290 1,5505 0,0000 0,0000 50,1290 18,0592
nCy 16,5571 0,5121 0,0000 0,0000 16,5571 5,9648
nCg 4,3265 0,1338 0,0000 0,0000 4,3265 1,5586
nCo 0,6240 0,0193 0,0000 0,0000 0,6240 0,2248
Total 3.233,1535 100,0000 2.955,5721 100,0000 277,5814  100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.
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DEISOPENTANIZADORA

Balance Global: En este balance se cumple la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademés, el balance de materia en la Deisopentanizadora se analiza en funcion a los
componentes clave.
Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Deisopentanizadora. El balance

se determina mediante la Ec.63.

__ %Recuperacion iCs (C— 303)

Csrops (c-303) = 100 * s 01 1MENTACION (C~303) Ec.63
. IO
iCsropE (c-303) = 100 iCs 4pimENTACION
] 99 b — mol
iCsropE (c-303) = 100 123,88 [—]
] b — mol
lC5T0PE (C—303) = 122,64 [—]
También con la Ec.64:
iC5F0NDO (€-303) — iC5ALIMENTACION (C-303) iCSTOPE (€-303) Ec.64
) lb — mol
Cs ponno (c_s05) = (123,88 — 122,64) [—]
b — mol
iCsponpo (c—303) = 124 [ ]

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Deisopentanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.65.

__ %Recuperacion nCs (C—303)

nCsponpo (c-303) = 100 *NCs 1 1MENTACION (C-303) Ec.65
99
nCsronpo (C-303) — 100 *NCs 41 1MENTACION
99 b — mol
nC5F0NDO (€-303) — 100 Ton ¥ 76,33 [ ]
Ib — mol
nC5F0ND0 (€-303) = 75,56 [ ]
También con la Ec.66:
NCsropg (c-303) = MCsaLimentacion (c=303) ~ "Csronpo (c-303) Ec.66
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b — mol]

= (76,33 — 75,56) [ -

nC5T0PE (€-303) —

lb — mol]
h

El porcentaje molar se puede determinar tanto para el tope como para el fondo de la

nCsropg (€C-303) — 0,76 [

columna Deisopentanizadora en base a la Ec.38.

%mol = :—‘ Ec.38

T

En la Tabla 4.27 se muestra el balance completo de la Columna Deisopentanizadora de
la Zona de Fraccionamiento en Modo Recuperacion de Etano, con el célculo de los flujos
molares totales del tope y el fondo, asimismo para los flujos molares parciales de cada
componente en ambas corrientes. Ademas, se destacan los balances de los componentes claves
es decir iC4, nCs, iCs y nCs.

Tabla 4.27. Balance de Materia en la Columna Deisopentanizadora en Modo
Recuperacion de Etano con RSV

ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes n[lb-mol/h] %mol  n[lb-mol/h] %mol n[lb-mol/h] % mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
COz 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Cs 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
1C4 1,5808 0,5695 1,5808 1,2241 0,0000 0,0000
nCsy 4,1518 1,4957 4,1518 3,2149 0,0000 0,0000
iCs 123,8839 44,6297 122,6450 94,9699 1,2388 0,8346
nCs 76,3283 27,4976 0,7633 0,5910 75,5650 50,9060
nCs 50,1290 18,0592 0,0000 0,0000 50,1290 33,7704
nCy 16,5571 5,9648 0,0000 0,0000 16,5571 11,1540
nCs 4,3265 1,5586 0,0000 0,0000 4,3265 2,9146
nCoy 0,6240 0,2248 0,0000 0,0000 0,6240 0,4204
Total 277,5814  100,0000  129,1409  100,0000  148,4405 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.
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4.2.3. Produccion Total con el Proceso RSV Convencional
Los productos obtenidos del balance de materia en ambos modos de operacion con el

proceso RSV convencional se muestran en la Tabla 4.28.

Tabla 4.28. Productos con el Proceso RSV en Ambos Modos de Operacion

Proceso de Unidades Proceso RSV
Criogénicas
Rechazo de  Recuperacion

Productos Etano de II)Etano
Gas Residual [Ib-mol/h] 92.655,52 94.858,24
Etano [Ib-mol/h] 0,00 8.048,24
GLP [Ib-mol/h] 3.783,05 2.955,57
Isopentano [Ib-mol/h] 118,92 129,14
Gasolina Estabilizada [1b-mol/h] 136,69 148,44

Fuente: Elaboracion Propia

4.2.3.1. Productos Obtenidos Modo Rechazo de Etano

Para expresar los productos en unidades comerciales se hace la conversion de flujo
molar a unidades volumétricas en el caso del gas residual que se comprime juntamente con el
etano; por otra parte, se convierte a flujo masico en el caso del GLP, para el isopentano y la
gasolina estabilizada se expresan directamente en unidades volumétricas.
e Gas Residual con Etano

De la corriente que sale del tope de la columna Demetanizadora excluyendo el reciclo
de gas residual que se inyecta como reflujo, se cuenta con un 83,56% de gas residual. En esta
corriente se encuentra el etano.

lb — mol
= 55.442,50 [—]

nGNResidual(Salida del Tope C—101)

83,56

NGN Residual(Unidad Compresion) *NGN pesidual(Salida del Tope C—101
100

83,56

nGNResidual(Unidad Compresién) 100

lb — mol
—— % 55.442,50 [—]

) — mol
rlGNResidual(Unidacl Compresiéon)

= 46.327 76[

Considerando que se trabaja con dos trenes criogénicos paralelos el flujo molar total del
gas residual que sale de compresion es el doble.

b — mol
= 92.655,52 [—]

NGN Residual Total (Unidad Compresién)
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Convirtiendo a flujo volumétrico estandar

Ib — mol . 379,6 SCF . 24 h
h 11lb—mol 1dia

Véas Residual (Unidad compresion) = 844,13 MMSCFD

SCF
92.655,52 = 844,13 * 106 —
dia

O bien:

Ilb —mol 379,6 SCF 24 h 365dias SCF

— 6
92.655,52 A *T1p = ol *7 dia * 7 pros 308.107,04 = 10 P

MMSCF
VGas Residual (Unidad Compresién) — 308107,04‘% = 308.107,04 MMSCFA

e GLP
El GLP se lo obtiene del tope de la columna Debutanizadora de la zona de
Fraccionamiento.
lb —mol]
h

En la Tabla 4.29 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

flGLP - 3.783,05[

para determinar el peso molecular promedio segtin la composicion de la corriente para el calculo

del peso molecular promedio del GLP.

Tabla 4.29. Peso Molecular Promedio del GLP en Modo Rechazo de Etano con RSV

Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/1b-mol]

Ci 0,2713 16,04 4,3529
) 0,0932 30,20 2,8161
GCs 0,4584 44,10 20,2142
1C4 0,0766 58,12 4,4508
nCy 0,1000 58,12 5,8152
1Cs 0,0003 72,15 0,0220
nCs 0,0001 72,15 0,0067
Total 1,0000 37,6779

Fuente: Elaboracion Propia.

Entonces:
b — mol b 0,4536 kg 1TM 24 h
—x 37,6779 * * * —
h lb — mol 11b 1000 kg dia

hep = 1.551,72 [TMD]

Ii”lGLP == 3783,05
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TM71 365 dias
— * —
dia 1 afio
mg p = 566.378,10 [TMA]

rhGLP = 1551,72 [

e Isopentano
El isopentano se lo obtiene del tope de la columna Deisopentanizadora de la zona de
Fraccionamiento.
Ib — mol
—

En la Tabla 4.30 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

r-llsopentano = 118,93 [

para el calculo del peso molecular promedio del Isopentano segiin la composicion de la

corriente.

Tabla 4.30. Peso Molecular Promedio del Isopentano en Modo Rechazo de Etano con

RSV
Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]

1Cs 0,0122 58,12 0,7115

nCy 0,0321 58,12 1,8686

iCs 0,9497 72,15 68,5208

nCs 0,0059 72,15 0,4264
Total 1,0000 71,5274

Fuente: Elaboracion Propia.

En la Tabla 4.31 se muestra el flujo molar, masico y la densidad de cada componente de

la corriente de isopentano para el calculo del flujo volumétrico total de dicha corriente.

Tabla 4.31. Calculo del Flujo Volumétrico del Isopentano en Modo Rechazo de Etano

con RSV
Densidad

Componentes Moles [Ib-mol] Masa [Ib/h] [Ib/ft3] V [ft3/h]

1C4 1,4557 84,6110 35,1099 2,4099

nC4 3,8231 222,2153 36,4266 6,1004

iC5 112,9370 8148,4037 39,1000 208,3991

nC5 0,7029 50,7117 39,0800 1,2976

Total 118,9187 8505,9418 218,2070

Fuente: Elaboracion Propia.
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Se determina el flujo volumétrico diario del isopentano.

1 Bbl 24 h
ES ES
5614578 ft3  dia

Vlsopentano = 932,74 [BPD]

fte
Vlsopentano = 218,2070 T

Convirtiendo en flujo anual.

365 dias

Vlsopentano = 932,74 [BPD] * T aio

Visopentano = 340.451,64[BPA]

e Gasolina Estabilizada
Del fondo de la columna Deisopentanizadora, que es la ultima unidad de la zona de
fraccionamiento, se obtiene la gasolina estabilizada.
Por lo tanto, del balance de materia se tiene:
b — mol
— B

En la Tabla 4.32 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

Ngasolina = 136'69[

de la gasolina estabilizada para el calculo del peso molecular promedio.

Tabla 4.32. Peso Molecular Promedio de la Gasolina Estabilizada en Modo Rechazo de
Etano con RSV

Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]

iCs 0,0083 72,15 0,6021
nCs 0,5091 2,15 36,7286
nCs 0,3377 84,16 28,4215
nCs 0,1115 100,20 11,1768

nCs 0,0291 114,23 3,3294

nCy 0,0042 128,20 0,5389
Total 1,0000 80,7974

Fuente: Elaboracion Propia.

En la Tabla 4.33 se muestra el flujo molar, donde se determina el flujo masico mediante
el peso molecular y se utiliza la densidad de cada componente de la corriente de Gasolina para

el calculo del flujo volumétrico total de dicha corriente.
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Tabla 4.33. Calculo del Flujo Volumétrico de la Gasolina Estabilizada en Modo Rechazo

de Etano con RSV
Densidad

Componentes Moles [Ib-mol] Masa [Ib/h] [Ib/f3] V [ft3/h]

iCs 1,1408 82,3071 39,1000 2,1050
nCs 69,5836 5.020,4600 39,0800 128,4662

nCs 46,1610 3.884,9543 42,0000 92,4989

nCy 15,2465 1.527,7634 42,7000 35,7790

nCg 3,9840 455,0984 43,9000 10,3667

nCo 0,5746 73,6660 44,8000 1,6443
Total 136,6906 1.1044,2492 270,8602

Fuente: Elaboracion Propia.

Entonces:

1 Bbl 24 h
* *
5614578 ft3  dia

VGasolina = 1157,82 [BPD]

e
Viasotina = 270,8602 T

Convirtiendo a flujo volumétrico anual.
365 dias

VGasolina = 1157,82 [BPD] * 1 afio

Viasotina = 422.602,49 [BPA]
4.2.3.2. Productos Obtenidos Modo Recuperacion de Etano

Para expresar los productos en unidades comerciales se hace la conversion de flujo
molar a unidades volumétricas en el caso del gas residual, respecto al etano y GLP se convierte

a flujo masico; el isopentano y la gasolina estabilizada se expresan directamente en unidades

volumétricas.

e Gas Residual

De la corriente que sale del tope de la columna Demetanizadora excluyendo el reciclo

de gas residual que se inyecta como reflujo, representa un 83,56%.
b — mol]

= 56.760,56[
h

nGNResidual(Salida del Tope C—101)

) 83,56
NGN Residual(Unidad Compresién) — * NGN Residual(Salida del Tope C—101
100

) 83,56
nGNResidual(Unidad Compresion) — 100

b — mol]

56.760.56 [
* h
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lb — mol
= 47.429,12 [—]

nGNResidual(Unidad Compresion)

Considerando de que se trabaja con dos trenes criogénicos paralelos el flujo molar total
del gas residual que sale de compresion es el doble.

b — mol
= 94.858,24 [—]

NGN Residual Total (Unidad Compresion)

Convirtiendo a flujo volumétrico estandar

Ilb—mol 3796 SCF 24h SCF
94.858,24 * * — = 864,20 * 10®° —— = 864,20 MMSCFD
h 1lb —mol 1dia dia

O bien:
365 dias MMSCF
864,20 MMSCFD x ————— = 315.431,73 —
1 ano
VGas Residual (Unidad Compresién) — 315-431173 [MMSCFA]
e Etano

El Etano se lo obtiene del tope de la columna Deetanizadora de la zona de
Fraccionamiento.

lb — mol
Ngtano = 8.048,24 [—]

En la Tabla 4.34 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

para el calculo del peso molecular promedio del Etano.

Tabla 4.34. Peso Molecular Promedio del Etano en Modo Recuperacion de Etano con

RSV
Peso
Componentes Xi Molecular  Xi*PM
[1b/1Ib-mol]

Ci 0,1385 16,04 2,2220

C 0,8592 30,20 25,9466

Gs 0,0023 44,10 0,1032

Total 1,0000 28,2718

Fuente: Elaboracion Propia.
. 8.048 24 lb — mol 282718 lb 04536 kg 1TM 24h
= 8. 24— % 28, * * * —

Wistano h b—mol  1lb 1000 kg dia

Mgrano = 2.477,07 [TMD]
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O bien:

) TMy 365 dias
Mgiano = 2.477,07 [ﬂ e
Mgrano = 904.130,55 [TMA]
e GLP
El GLP se lo obtiene del tope de la columna Debutanizadora de la zona de
Fraccionamiento.

) b — mol
nGLp == 2955,57 [_h—]

Enla Tabla 4.35 Se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

para determinar el peso molecular promedio del GLP.

Tabla 4.35. Peso Molecular Promedio del GLP en Modo Recuperacion de Etano con

RSV
Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]
C 0,1231 30,20 3,7187
GCs 0,6308 44,10 27,8167
1C4 0,1064 58,12 6,1866
nCy 0,1391 58,12 8,0832
1Cs 0,0004 72,15 0,0305
nCs 0,0001 72,15 0,0094
Total 1,0000 45,8450
Fuente: Elaboracion Propia.
Entonces:
. b — mol lb 04536 kg 1TM 24h
Mg p = 2.955,57 ——— x 45,8450

ES ES E 3
h b — mol 11b 1000 kg dia
rhGLp == 14’75,09 [TMD]
O bien:

365 dias

i 1.475,09 [TM
= 1. ) - * ~
MaLp dia 1 afio

_ ™
mGLp == 538407,29 I:E:l
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e Isopentano
El Isopentano se lo obtiene del tope de la columna Deisopentanizadora de la zona de
Fraccionamiento.
lb — mol]
h

En la Tabla 4.36 se determina el peso molecular promedio del Isopentano segin la

r-llsopentano = 129;14[

composicion de la corriente, es decir mediante las fracciones molares y peso molecular de los

componentes.

Tabla 4.36. Peso Molecular Promedio del Isopentano en Modo Recuperacion de Etano

con RSV

. Peso Molecular o
Componentes Xi [1b/Ib-mol] Xi*PM

iCs4 0,0122 58,12 0,7115
nCsy 0,0321 58,12 1,8686
iCs 0,9497 W s’ 68,5208
nCs 0,0059 72,15 0,4264
Total 1,0000 71,5274

Fuente: Elaboracion Propia.

En la Tabla 4.37 se muestra el flujo molar, masico y la densidad de cada componente de

la corriente de isopentano para el calculo del flujo volumétrico total de dicha corriente.

Tabla 4.37. Calculo del Flujo Volumétrico del Isopentano en Modo Recuperacion de

Etano con RSV
Densidad

Componentes Moles [Ib-mol] Masa [Ib/h] (Ib/f63] V [ft3/h]

iC4 1,5808 91,8842 35,1099 2,6170

nC4 4,1518 241,3169 36,4266 6,6247
iC5 122,6450 8.848,8396 39,1000 226,3130

nC5 0,7633 55,0709 39,0800 1,4092
Total 129,1409 9.237,1116 236,9640

Fuente: Elaboracion Propia.
Entonces:
1 Bbl 24 h

ft3
Visopentano = 236,9640 lT 5614578 ft°  dia
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Visopentano = 1.012,92[BPD]

365 dias
1 afo
VIsopentano = 369716,83 [BPD]

Visopentano = 1.012,92 [BPD] =

e Gasolina Estabilizada
Del fondo de la columna Deisopentanizadora, que es la tltima unidad de la zona de
fraccionamiento, se obtiene la gasolina estabilizada.
lb — mol
—

En la Tabla 4.38 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

Ngasolina = 14'8»44[

para el célculo del peso molecular promedio de la Gasolina.

Tabla 4.38. Peso Molecular Promedio de la Gasolina Estabilizada en Modo
Recuperacion de Etano con RSV

Peso Molecular

Componentes Xi [1b/Ib-mol] Xi*PM
iCs 0,0083 72,15 0,6021
nCs 0,5091 72,15 36,7286
nCs 0,3377 84,16 28,4215
nCy; 0,1115 100,20 11,1768

nCsg 0,0291 114,23 3,3294

nCo 0,0042 128,20 0,5389
Total 1,0000 80,7974

Fuente: Elaboracion Propia.
En la Tabla 4.39 se expresan los valores en flujo volumétrico.

Tabla 4.39. Calculo del Flujo Volumétrico de la Gasolina Estabilizada en Modo

Recuperacion de Etano con RSV

Densidad

Componentes  Moles [Ib-mol] masa [Ib/h] (Ib/ft3] V [ft3/h]
1Cs 1,2388 89,3822 39,1000 2,2860
nCs 75,5650 5.452,0181 39,0800 139,5092
nCs 50,1290 4.218,9045 42,0000 100,4501
nCs 16,5571 1.659,0898 42,7000 38,8546
nCs 4,3265 494,2186 43,9000 11,2578
nCy 0,6240 79,9984 44,8000 1,7857
Total 148,4405 11.993,6116 294,1433

Fuente: Elaboracion Propia.
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Entonces:

1 Bbl 24 h
*
5614578 ft3  dia

Veasotina = 1.257,34 [BPD]

ft?
VGasolina = 294,1433 T *

Convirtiendo a flujo anual.

365 dias

Viasotina = 1.257,34 [BPD] * Tafo

Bbl
VGasolina = 4‘58929,35 [E]

4.2.3.3. Productos con RSV en ambos Modos de Operacion
Convirtiendo los flujos molares de los productos obtenidos diariamente en la PSLCV se
expresa los mismos en unidades comerciales; en la Tabla 4.40 se expresa la produccion seglin

disefio de la planta con el proceso RSV convencional.

Tabla 4.40. Productos con el Proceso RSV en Ambos Modos de Operacion en Unidades

Comerciales

Proceso de Unidades
Criogénicas Proceso RSV

Productos Rechazode  Recuperacion

Etano de Etano
Gas Residual [MMSCFD] 844,13 864,20
Etano [TMD] 0,00 2.477,07
GLP [TMD] 1.551,72 1.475,09
Isopentano [BPD] 932,74 1.012,92
Gasolina Estabilizada [BPD] 1.157,82 1.257,34

Fuente: Elaboracion Propia

Para determinar la capacidad de produccion 6ptima con la que deberia trabaja la planta,
se divide la produccion actual de gas residual promedio de gas residual en los dos modos de
operacion que tiene un valor de 854,16 MMSCFD entre la produccién de disefio que

corresponde a 978 MMSCEFD vy se lo expresa en porcentaje mediante la Ec.67.

Produccién 6ptima

Capacidadspriya = *100% Ec.67

Produccion de disefio

. 854,16 MMSCFD
Capacidadspripa = 978 MMSCFD > 100%

Capacidadgpriya = 87,33 %
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4.3. SITUACION ACTUAL

4.3.1. Registro de Produccion de la PSLCYV con RSV de Ortloff

Desde su puesta en marcha la PSLCV siempre ha operado en modo de operacion rechazo
de etano. Seglin la composicion del gas de entrada, los liquidos del gas natural recuperados
representan aproximadamente un porcentaje molar un 3% de la corriente de alimentacion y eso
se confirma con el analisis de la base de datos de la produccioén de la PSLCV, como indica la
Figura 4.4, donde también se observa el porcentaje que se entrega al gasoducto GIJA, asi como
el porcentaje empleado como combustible y el porcentaje que es quemado en el sistema

antorcha.

Figura 4.4. Gas Natural de la PSLCV

Gas Natural
3,14%

0,12%

2,08%

94,65%

= Entregado = Combustible Licuables = Quemado

Fuente: Elaborado en base a los datos de Produccion de la PSLCV, ANH, 2023.
La Tabla 4.41 indica el registro del procesamiento del gas natural en la PSLCV.

Tabla 4.41. Registro de los Flujos Volumétricos en MMSCFA del Gas Natural de la

PSLCV
ANO RECIBIDO ENTREGADO COMBUSTIBLES LICUABLES QUEMADO
2018 120.361,45 113.813,52 2.788,01 3.507,07 252,85
2019 152.595,14 144.311,46 3.356,10 4.734,32 193,24
2020 130.182,63 122.906,84 2.862,36 4.232,22 181,21
2021 183.879,54 174.629,96 3.600,94 5.473,17 175,47
2022 197.664,29 187.048,53 3.738,74 6.705,38 171,64
2023 196.936,61 148.542,06 3.269,23 4.930,44 194,88

Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica

(DRIP), ANH, 2023.
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Partiendo del ultimo registro de la gestion 2023, convirtiendo el flujo volumétrico de
196.936,61 MMSCFA en unidad diaria resulta 539,55 MMSCFD en el modo de operacion
rechazo de etano.

La Ec.5 permite determinar el porcentaje de carga del caudal actual para operacion caso
Turndown donde el valor de procesamiento minimo de la planta reduce respecto a los caudales

de disefio. Por consiguiente, la carga actual representa solo un 51,53% de la Optima segun

disefio.
%CargaTURNDOWN = % * 100% ECS
539,55 MMSCFD
Carga actual = 1047 MMSCFD * 100 = 51,53%

Por ello, actualmente la produccion de la PSLCV registra valores inferiores de los

productos obtenidos en modo de operacion rechazo de etano de la tecnologia RSV.

Figura 4.5. Produccion Anual de Gas Residual con Etano

Gas Residual con Etano

200000 187048,53
180000 174629,96
160000 144311,46 148542,06
140000 122906,84
& 120000 113813,52
§ 100000
S 80000
60000
40000
20000
0
2018 2019 2020 2021 2022 2023
ANO

Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica

(DRIP), ANH, 2023.

Mediante en andlisis de las bases de datos de la produccion de Gas Residual con Etano
en los ultimos afios, mostrada en la Figura 4.5 se puede observar una inestabilidad y reduccion
en los volumenes respecto a los objetivos de disefio. En el afio 2023 se registra una produccion
anual de gas residual 148.542,06 MMSCFA los que equivale aproximadamente a 407
MMSFCD el cual estd muy por debajo de 978 MMSCFD que era el volumen que se pretendia

alcanzar en la produccion.
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Para determinar la capacidad de produccion actual con la que trabaja la planta, se divide
la produccion actual de gas residual 407 MMSCFD entre la produccion de disefio que

corresponde a 978 MMSCEFD y se lo expresa en porcentaje mediante la Ec.68.

Produccion actual

CapaCidadACTUAL = * 100% Ec.68

Produccion de disefio

] 407 MMSCFD
Capacidad gcrya, = 978 MMSCED * 100%

CapacidadACTUAL = 41,61 %

La Figura 4.6 también muestra la inestabilidad de produccion de GLP de la PSLCV; por
ello, es importante que se busquen formas de incrementar los voliimenes de produccién de GLP

debido a su contribucidn a nivel nacional.

Figura 4.6. Produccion Anual de GLP de PSLCV

GLP
400000
342669,99
350000
310753,79
300000 26373678 270270,27
E 250000 225905,04
208285,76

200000
150000
100000
50000

0

2018 2019 2020 2021 2022 2023
ANO

Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica

(DRIP), ANH, 2023.

Por otra parte, la Figura 4.7 muestra la produccion de Isopentano a lo largo de los ultimos

afios; donde este producto también contribuye en la formulacion de los carburantes.
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Figura 4.7. Produccion de Anual de Isopentano de PSLCV

Isopentano
160000
140000 131532,37  134339.91
115762,28
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Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica

(DRIP), ANH, 2023.

Existe un decremento significativo en la produccion de Gasolina Estabilizada

especialmente en la gestion 2023 como muestra la Figura 4.8.

Figura 4.8. Produccion Anual de Gasolina Estabilizada

Gasolina Estabilizada
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247788.32

550000 23768332

200000 180112,89 190531,87
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Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica

(DRIP), ANH, 2023.
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En la Tabla 4.42 se tiene un resumen del registro de produccion actual diaria de la

PLSCV diaria de la PSLCV expresados en flujos volumétricos y masicos.

Tabla 4.42. Produccion Diaria Actual de l1a PSLCV

Registro de Produccion Actual

Productos Rechazo de Etano Actual
Gas Residual [MMSCFD] 406,96
Etano [TMD] 0,00
GLP [TMD] 740,47
Isopentano [BPD] 317,16
Gasolina Estabilizada [BPD] 522,01

Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica

(DRIP), ANH, 2023.

4.3.2. Exportacion e Importacion

Respecto a los productos, en modo de operacion rechazo de etano, el producto principal
resulta ser el GLP. Ademas, la PSLCV aporta de gran manera a su exportacion a Brasil,
Paraguay y Perti como indica la Figura 4,9. Sin embargo, también tiene su aporte en el mercado

interno.

Figura 4.9. Produccion y Exportacion de GLP

GLP
400000,00
350000.00 342669,99
’ 310753,79
300000,00 263736,78 270270,27
225905,04
25000000 |00 es 76
=
2 200000,00
150000,00 pon 12559 13380 Lot
98258
100000,00 82757
50000,00
0,00
2018 2019 2020 2021 2022 2023

ANO ® Exportacioén Nacional de GLP

B Produccion de GLP de PSLCV

Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Planificacion y Estadistica (DPE), ANH, 2023.
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Ademas, la PSLCV aporta de gran manera a su exportacion de isopentano a Brasil, y
Perti como indica la Figura 4.10. Su aporte en el mercado interno debe ser priorizado en los

proximos afos.

Figura 4.10. Produccion y Exportacion de Isopentano

Isopentano
160000.00 P 143929,65
137075,86
140000,00
120000,00 112365,30 113704,43
100000,00 | gs194 92887,52
=)
2 80000,00
60000,00
40000,00
20000,00
,61 ,52 99 28
0,00
2018 2019 2020 2021 2022 2023
ANO m Exportacion de iC5

® Produccién de iC5 de PSLCV

Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Planificacion y Estadistica (DPE), ANH, 2023.

En cuanto a la Gasolina Estabilizada se registra un aumento considerado en las
importaciones, debido a la poca produccion del carburante a nivel nacional. La PSLCV no ha

podido elevar los volumenes de este combustible, como muestra la Figura 4.11.
Figura 4.11. Produccion e Importacion de Gasolina

Gasolina Estabilizada

7000000,00 6128786,67
6000000,00 5358564,74
2009008,08 3835954,04
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1000000,00 943,18 225,79 206 50 366,64 576,04 063,75
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B Produccion de Gasolina en
PSLCV

Fuente: Elaborado en base a datos de la Direccion de Planificacion y Estadistica (DPE), ANH, 2023.
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4.4. ANALISIS TECNICO DE ADECUACION Y MEJORA DEL PROCESO RSV
EN PSLCV

En el diagnostico se vio que el proceso RSV de Ortloff presenta limitaciones en los
modos de operacion de rechazo y recuperacion de etano si se aplica directamente al gas de
alimentacion de la PSLCV. Por lo tanto, la metodologia de adecuacion y mejora se basa en un
proceso RSV mejorado orientado al ciclo de refrigeracion externo de propano y
prepresurizacion del proceso RSVPP y con un enfoque directo al trabajo de los
intercambiadores aumentar la capacidad de enfriamiento y la integracion de calor del proceso.
4.4.1. Modo Rechazo de Etano con RSVPP

Se realiza los calculos de balance de materia y energia con el proceso RSV mejorado,
RSVPP, en las Unidades Criogénicas de PSLCV, las cuales estan compuestas por dos trenes
equivalentes que operan en paralelo, procesando cada uno el 50% del caudal proveniente de la
Unidad de Filtracion y Deshidratacion. Se sigue la condicion de disefio de la PLSCV para el
modo de operacion rechazo de etano, donde se trabaja con el caudal de 1.047 MMSCEFD de Gas
Natural.

Hallando mgy con la Ec.3:

6 SCF GN = 1lb—mol GN A PMgn b GN * 1ldia

mgy = Caudal * 10 - Ec.3
dia 379,6 SCF GN 1lb—mol GN 24 h
_ 1047 » 105 SCFGN 1lb—molGN 18261lbGN 1dia
=1. * * * *
Men dia 3796 SCFGN 1lb—molGN 24h
lb
gy = 2.097.975,72 [ﬂ
Hallando ngy con la Ec.4:
flcN — Caudal i 106 SCF GN L 1lb—mol GN " 1dia EC.4

dia  3796SCFGN 24h
SCFGN 11lb—molGN 1dia
* %
dia 379,6 SCF GN 24 h

ngy = 1.047 * 10°

) b — mol

4.4.1.1.  Unidades Criogénicas con RSVPP
En la Figura 4.12 se muestra el esquema de uno de los Trenes Criogénicos segun el

Proceso RSVPP de las Unidades Criogénicas PSLCV en Modo Rechazo de Etano.
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Figura 4.12. Esquema del Tren Criogénico con el Proceso RSVPP en modo Rechazo de

Etano
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Fuente: Adaptado de Zhang et al., 2020 y elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV,
ANH & YPFB, 2023.

Para encontrar el flujo de gas de entrada a las unidades criogénicas la cual estd
compuesta por dos trenes equivalentes que operan en paralelo, procesando cada uno el 50% del
caudal, se divide en dos los valores de flujo mésico y molar del gas de alimentacion, los mismos

se calculan con la Ec.6 y Ec.7 respectivamente.

3 _ MGNGas de alimentacién a PSLCV
MGN Gas de atimentacion al tren — 2 Ec.6
lb
2.097.975,72 7
MEN Gas de alimentacién al tren — 2
) lb
MEN Gas de alimentacion al tren — 1.049.252,50 E
O bien en flujo molar:
. — NGN Gas de alimentacion a PSLCV
Nen Gas de alimentacién al tren — 2 Ec.7
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_ 114.923,60 [2=1"]
NGN Gas de alimentacion al tren — 2

_ Ib — mol
NGN Gas de alimentacion al tren — 57.461,80 [ h ]

En la Tabla 4.43 se muestra la composicion y flujo de cada componente del gas de
alimentacion PSLCV en modo rechazo de etano para determinar del flujo de gas de alimentacion
al tren Criogénico en funcién a sus componentes que define la corriente de gas a enfriarse a los

intercambiadores de calor E-101 y E-102.

Tabla 4.43. Flujo de los Componentes del Gas de Alimentacion en Modo Rechazo de
Etano con RSVPP
ALIMENTACION

Componentes % mol n[lb-mol/h]

N2 0,5235 300,8317
CO, 1,7074 981,1220
Ci 89,3159 51389 3855
G 6,1391 3.527,6375
GCs 1,5090 867,0794
1C4 0,2533 145,5699
nCs 0,3327 191,1563
1Cs 0,1003 57,6150
nCs 0,0615 35,3199
nCe 0,0402 23,0805
nC; 0,0133 7,6233
nCs 0,0035 1,9920
nCo 0,0005 0,2873
Total 100,0001  57.461,8402

Fuente: Elaboracion Propia.

Para el proceso RSVPP también se utiliza el principio termodinamico de calor ganado
y calor cedido, en las corrientes involucradas con los intercambiadores de calor. Los balances

se analizan mediante la Ec.9.
annado = —Qcedido Ec.9
Ademas, mediante la Ec.10 el calor ganado corresponde a:

Qganado = UGN gesiaual(satida del Tope c-101) Ec.10
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Donde el calor del gas residual a la salida del tope de la Demetanizadora se expresa
mediante la Ec.11:

Tinicial) ECI 1

Q6N resiaual(salida det Tope c-101) — NGN Residual(Ealida del Tope c-101) * CPGN * (Tfinal -

Del balance para todo el sistema del Tren de las Unidades Criogénicas que acompanan
a la Columna Demetanizadora C-101, se calcula el flujo molar de la corriente que sale por el
Tope.

Balance Global: Mediante la Ec.12 en este balance se cumple que:

ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12

Ademas, el balance de materia en la Demetanizadora se analiza en funcion a los
componentes clave.

Balance Parcial para Cz: Las condiciones de disefio establecen que el C; se destina
juntamente con el C; para la corriente de gas residual en modo rechazo de etano, por ello un
98% de este componente se es recuperado en el tope de la columna Demetanizadora. El balance

se realiza con la Ec.13.

__ %Recuperacion C, (C— 101)

C2rope (c-101) — 100 * CoaLimENTACION (€-101) Ec.13
98
CZTOPE (c-101) — 100 * CZALIMENTACI(’)N
8 b — mol
CaropE (c-101) = 100 3.527,64 [—]
— mol
CZTOPE (€-101) = 3.457,08 [—]

Balance Parcial para Ci: La recuperacion de C; es del 98,5% del Ci de la corriente de
alimentacion; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Demetanizadora.

El balance se realiza con la Ec.14.

C __ %Recuperaciéon C; (C-101) «C
1ToPE (C-101) — 100 1ALIMENTACION (C-101)

98,5
ClTOPE (c-101) — 100 * ClALIMENTACI()N (€-101)

Ec.14

B — mol

Cirope (€-101) = 100 ——x 51.322,52 [ ]
b — mol
ClTOPE (C—101) = 50 552 69 [—]
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El balance de materia permite calcular el flujo molar de gas residual que sale del Tope

de la columna Demetanizadora ngy,,, sual(Salida del Tope C=101)" Del tope de la columna

Demetanizadora C-101 se extrae la corriente de gas residual a una temperatura de -147.0 °F y
una presion de 356,7 psia

Donde el flujo de gas residual que sale por el tope de la columna Demetanizadora esta
constituido tanto por el metano y etano (en gran cantidad) asi como el nitrégeno y didxido de
carbono. El célculo se realiza con la Ec.15.

= Cirope (c-101) T C2ropE (c-101) T N2+ CO: Ec.15

nGNResidual(Salida del Tope C—101)

= (50.552,69 + 3.457,08 + 300,83 + 981,12) [M]

fgy Residual(Salida del Tope C—101)

— mol]

rIIGNResidual(Salida del Tope C—101) = 55.291,73 [

Se calcula el calor ganado por el gas residual que sale del tope de la columna
Demetanizadora C-101 a -147 °F como indica la Tabla 4.44, en modo rechazo de etano con el
proceso RSVPP, para posteriormente se calienta secuencialmente en los intercambiadores de
calor E-104, E-102 y E-101 a 69,65°F, y se presuriza a 884,78 psig en el compresor de gas
residual K-102.

Tabla 4.44. Condiciones del Gas Residual que sale del Tope de l1a Demetanizadora en
Modo Rechazo de Etano con RSVPP

Condiciones de

Operacion Simbologia Valores Unidades
Temperatura de
entrada a los Tinicial -147 °F
Intercambiadores

Temperatura de
salida de los Tinal 69,65 °F
Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

El calor ganado por el gas residual, que sale del tope de la columna Demetanizadora se

calcula mediante la Ec.11.

QGNResidual(Salida del Tope C-101) I:IGNResidual(.s‘alida del Tope C—101) * Cpen * (Tfinal - Tinicial) Ec.11
Ib — BTU 18,26 lb .
QGNResiduaz(Sazida del Tope C-101) =55291,73 ———— h « 0,64 Ib°F * 11b —mol (69,65 — 147)°F
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BTU
QGNResidual(Salida del Tope C—101) 139'890'921’5[ h ]

Entonces:

BTU
annado = 139.890.921,5 [T]

Para analizar el calor cedido, se toma en cuenta que las corrientes a enfriarse en los
intercambiadores corresponden al gas de alimentacion y el gas residual que se envia como
reflujo a la columna C-101. El balance se realiza con la Ec.16.

Qcedido = QGNAlimentacic’m + QGNResidual(Reflujo Superior C—101) Ec.16

Donde el calor del gas natural de alimentacion al tren criogénico se determina por la
Ec.17, el cual involucra tanto calor sensible por el cambio de temperatura y calor latente por el

cambio de fase.

Q6N grimentacisn = Usensible T Quatente Ec.17
Donde:
Qsensible = M * Cp % AT = th * Cp * (Trinar — Tiniciar) Ec.18
También se puede expresar en funcion al flujo molar:
Qsensipte = 11 * Cp * AT = 11 % Cp * (Trinas — Tinicia1) Ec.19
Ademas:
Quatente = M * AHgong Ec.20

También se puede expresar en funcion al flujo molar:
Quatente = N * AHona Ec.21
Adicionalmente sabe que la entalpia de condensacion AH.,,; y la entalpia de
vaporizacion AH,,q), se relacionan mediante la Ec.22:

AHeong = —AH,q, Ec.22

El flujo n para el calor latente representa la cantidad de LGN condensada.

%LGN .
=—2"%n Ec.23

100% GN Alimentacién

Reemplazando la Ec.22 y Ec.23 en Ec.21 se tiene:

%LGN

= — — % *
Quatente 100% NGN gtimentacion AHvaP Ec.24
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Enla Ec.17:

Q6N simentacisn = 6N armonsacion * CPon * (Trinat — Timicial) = —oom s figy o % AH
GN glimentacién GN Alimentacién GN final inicial 100% GN Alimentacién vap

Ec.25
Ademas, la Ec.26 permite realizar el céalculo del calor del gas residual que se destina

como reflujo superior de la columna Demetanizadora.

QGNResidual(Reflujo Superior C-101) nGNResidual(Reflujo Superior €—101) * Cpen * (Tfinal - inicial)
Ec.26
Para determinar el flujo molar del gas residual que se destina como reflujo superior de

la columna Demetanizadora C-101 NGN pesidual(Reflujo superior c—101)> S€ Parte de las

condiciones de disefo del proceso RSV que indica que el 16,44 % molar de gas residual se
recicla para estrangular a 398,96 psia y 146,45°F hasta alcanzar una temperatura de -152,2°F

como reflujo superior de la columna C-101. El balance se realiza con la Ec.27.

_ 1644

= oo "GN Residual(Salida del Tope C—101) Ec.27

r.1GIVResidual(Reflujo Superior C—101)
Del balance de la C-101 se tiene:
lb — mol]

= 55.291,73 [
h

nGNResidual(Salida del Tope C—101)

Reemplazando:

16,44 lb — mol

r.‘IGNResidual(Reflujo Superior C-101) 100 *55.291,73 h

b — mol]
h

En la Tabla 4.45 se indican las condiciones de operacion del gas residual en los

NGN Residual(Reflujo Superior C=101) — 9.114,75 [

intercambiadores E-101 y E-102 en modo rechazo de etano con el proceso RSVPP.

Tabla 4.45. Condiciones del Gas Residual Reciclado con el Proceso RSVPP

Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades

Temperatura de
entrada a los Tinicial 131 °F
Intercambiadores

Temperatura de
salida de los Tfinal 0 °F
Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.
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Se calcula el calor cedido por la corriente de gas residual que se destina como reflujo

superior de C-101 QGNResiduaz(Reﬂujo Superior C-101) reemplazando en la Ec.26.

b —mol BTU 18,26 1b

=9.114,75 - * 0,64 lb°F* b —mo

QGNResidual(Reflujo Superior €—101) ] * (0 —131)°F

BTU
—13.950.416,82 [T]

QGNResidual(Reﬂujo Superior C—101)

El gas de alimentacion inicialmente ingresaba a las Unidades Criogénicas a 94 °F y 916

psig; sin embargo, estas condiciones cambian con el compresor del proceso RSVPP, el cual
eleva la presion a 1.000 psig, y mediante el principio de compresion adiabdtica se puede
determinar la nueva temperatura de ingreso del gas de alimentacion después de dicha

compresion a través de la Ec.47.

n—1
T: P\ n
2= (—2) " Ec.47
Ty Py
Despejando T5:
n-1
e ()
= * | —
2 1*\p,
Es importante que la temperatura se pueda reemplazar en unidades absolutas.
1.000 psig\ 17
.000 psig\ 14
T, = (94 + 460)R (—)
2= (04 s 916 psig

T, = 568,06 R — 460
T, = 108,06 °F

Tabla 4.46 Condiciones del Gas de Alimentacion en Modo Rechazo de Etano con RSVPP

Condiciones de

Operacion Simbologia Valores Unidades
Temperatura de
entrada a los Tinicial 108,06 °F
Intercambiadores

Temperatura de
salida de los T final 0 °F
Intercambiadores

Fuente: Elaborado Propia.
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En la Tabla 4.46, se muestran las nuevas condiciones de operacion del gas de
alimentacion que ingresa a los intercambiadores E-101 y E-102. El gas de alimentacién ingresa
a las Unidades Criogénicas a 108,06 °F y 1.000 psig, se preenfria a 70,2°F en el intercambiador
E-101 y se enfria a 0°F en el intercambiador E-102 en modo rechazo de etano con el proceso
RSVPP.

Entonces de la Ec.25:

= * Cpn * (T, Tinicial) — —a «AH
QGNAlimentacién = 6N gtimentacién Pen final inicial 100% NGN pjimentacion vap

Ec.25
Con las condiciones de la Tabla 4.46 se determina el calor sensible del gas de

alimentacion de la Ec.20.
Qsensibie = ﬁGNAlimentaci(m * Cpen * (Tfinal - Tinicial) Ec.20

Qsensible = NGN stimentacion * Cpen * (Tfinal A Tinicial)

b — mol BTU 18,26 1b
Qsensivle = 57.461,80 h * Qo8 Ib°F * 11lb—mo

¥ (0 —108,06)°F

BTU
Ouonsinie = —72.548.572,48 [T]

El valor de la entalpia de vaporizacion para el calor latente del gas de alimentacion

reduce a 80 BTU/Ib debido a la alta presion. Con la Ec.24:

%LGN

Quatente = — 100% ¥ ﬁGNAlimentaci()n * AHvap Ec.24
Reemplazando:
%LGN b — mol BTU 18,26 1b
Quatente = = g0, * 746180 ==+ B0 o =
%LGN [BTU
Qatente = —83.919.028,79 oo |

Por lo tanto, de la ecuacion de balance de energia de calor ganado y perdido de la Ec.9,

se determina el porcentaje de LGN que se condensa en los intercambiadores.

annado = —Qcedido Ec.9
BTU %LGN\1[BTU
139.890.921,5 [—] =— [—13.950.416,82 - (72.548.572,4-8 + 83.919.028,79 —)] [—
h 100% h

%LGN = 63,62%
En el separador Frio V-104 se separa el 63,62% de LGN que se condenso de la corriente

del gas alimentacion. Se calcula mediante la Ec.28.
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__ %LGN "
nGN Corr LigV-104 ~— 100 nGNAlimentacién

63,62

N Corr Liq V—-104 100 nGNAlimentacic’m

63,62
Ngy Corr LigV—-104 — 100

Ec.28

b — mol
x 57.461,80 [—]

lb — mol
= 36.559,01 [—]

gy Corr Lig V—104
En el separador Frio V-104 también se separa el 36,38 % que no se condenso de la
corriente del gas alimentacioén y que sale de la corriente gaseosa del separador. El flujo molar

se calcula mediante la Ec.29.

__ 100—%LGN »
nGN Corr GasV—-104 — 100 nGNAlimentacién

100 — 63,62

- - * .
NN corr Gas v—-104 100 OGN glimentacion

) 36 38
NGNcorr Gasv-104 = 100

Ec.29

— mol
——x57.461,80 [—]

lb — mol
= 20.902,79 [—]

rIIGNCorr Gas V—-104
Por condiciones de disefio del proceso RSV, el 75% molar del liquido separado en V-
104 se estrangula a 398,77 psig y 85,32 °F antes de entrar en la parte media y superior de la

columna Demetanizadora C-101. Se calcula mediante la Ec.30.
75

NGN glimentacion C-101 = P NGN corr Liq V—104 Ec.30
5 5 — mol
NGN gtimentacion c-=101 = 100 ——x36.559,01 [ ]
: lb — mol
NGN gtimentacion c-101 = = 27.419,26 [—]

Ademas, el 82,6% molar del gas separado en V-104 después de ser expandido y enfriado
por el turboexpansor X-102 es enviado al tope de la columna de C-101 como reflujo inferior a

una temperatura de -144,4°F. Se calcula mediante la Ec.31.

. 82,6 .
. = —%
rlGNReflu]o Inf C-101 100 NGN corr Gas V=104

) 82 6
nGNReflujo Infc-101 100

Ec.31

lb — mol
—— % 20.902,7 9[—]

— mol]

I.‘lGNReflujo Inf C-101 =17.265,71 [
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Por otra parte, el 25% molar del liquido separado y el 17,4% molar del gas separado en
V-104 se mezclan y luego se enfria con gas residual en el Condensador de Reflujo E-104 y se
estrangula a 398,96 psia y -136,57°F antes de entrar en la parte superior de la columna

Demetanizadora C-101. Se calcula mediante 1a Ec.32.

17,4

+

. 25 . .
nGNReflujo Sup C-101 ~— 190 *NGN corr Ligv-104 ' 190 *N6N corr Gas v—104 Ec.32

. 5 17,4
NGNRefiujo sup c-101 (100 *36.559,01 + 100

b — mol
x 20.641 57) [T]

— mol]

6N g o sup c-101 = (9-139,75 + 3.637,09) [

_ b —mol
nGNReflujo Sup C—101

=12.776 84[

Con la Ec.33 se verifica que:

N6N Gas de alimentacion al tren — NGN alimentacién c-101 T nGNReflujo Inf C-101 + r1GNReflujo Sup €-101
Ec.33

lb — mol
= (27.419,26 + 17.265,71 + 12.776,84) [—]

NGN Gas de alimentacion al tren

NGN Gas de alimentacion al tren

lb — mol
= 57.461,80 [—]

Ademas, el balance de materia en la Demetanizadora de la Ec.34 que se analiza en
funciodn a los componentes clave se determina la cantidad de etano en el fondo de dicha columna

con la Ec.35.

CZALIMENTACION (c-101) — CZTOPE (C-101) + CZFONDO (C-101) Ec.34
CZFONDO (c-101) — CZALIMENTACI(’)N (c-101) CZTOPE (C-101) Ec.35
b — mol
C2ronpo (c-101) = (3.527,63 — 3.457,08) [—]
b — mol
CZFONDO (€-101) = 70,55 [—]
Ademés, para el metano se aplican las Ec.36 y Ec.37.
ClALIMENTACION (c-101) — ClTOPE (c-101) + ClFONDO (c-101) Ec.36
Cironpo (c-101) — C1arimenTacion (c-101) Cirops (C-101) Ec.37
mol b —mol
Cironpo (c-101) = = (51.322,52 — 50.552,69) [—] = 769,84 [—]
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En la Tabla 4.47 se muestra la tabla del célculo de balance de materia en la Columna
Demetanizadora que conforman la Unidad Criogénica con el proceso RSVPP en modo Rechazo
de Etano, con el calculo de los flujos molares totales en las corrientes del tope y el fondo,

asimismo los flujos molares parciales de cada componente en ambas corrientes.

Tabla 4.47. Balance de Materia en la Columna Demetanizadora en Modo Rechazo de

Etano con RSVPP
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes %mol  n[lb-mol/h] n[lb-mol/h] %mol n[lb-mol/h] %mol

N2 0,5235 300,8317 300,8317 0,5441 0,0000 0,0000
CO2 1,7074 981,1220 981,1220 1,7744 0,0000 0,0000
Ci 89,3159 51.322,5255 50.552,6876 91,4290  769,8379 35,4745
C 6,1391  3.527,6375 3.457,0847  6,2524 70,5527 3,2511
GCs 1,5090 867,0794 0,0000 0,0000 867,0794 39,9555
1Cs4 0,2533 145,5699 0,0000 0,0000 145,5699 6,7079
nCsy 0,3327 191,1563 0,0000 0,0000 191,1563 8,8086
iCs 0,1003 57,6150 0,0000 0,0000 57,6150 2,6549
nCs 0,0615 35,3199 0,0000 0,0000 35,3199 1,6276
nCe 0,0402 23,0805 0,0000 0,0000 23,0805 1,0636
nC; 0,0133 7,6233 0,0000 0,0000 7,6233 0,3513
nCs 0,0035 1,9920 0,0000 0,0000 1,9920 0,0918
nCo 0,0005 0,2873 0,0000 0,0000 0,2873 0,0132
Total 100,0001 57.461,8402 55.291,7260 100,0000 2.170,1142 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

Para la columna Dementanizadora el componente clave ligero es el metano y el
componente clave pesado es el etano. Sin embargo, como en el Modo de operacion Rechazo de
Etano, dicho componente se destina juntamente con el gas residual la mayor parte del flujo
molar de etano ingresado en la corriente de alimentacion sale en la corriente del tope la columna
Demetanizadora. Por otra parte, como en la PSLCV existen dos columnas Demetanizadoras, la
alimentacion de la zona de fraccionamiento debe ser el doble de los productos de fondo de dicha

columna.
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4.4.1.2. Zona de Fraccionamiento

DEBUTANIZADORA

Balance Global: Se cumple el balance de la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademas, el balance de materia en la Debutanizadora se analiza en funcién a los
componentes clave.
Balance Parcial para iC4: Por condicion, la recuperacion de iCs es del 99,5%; por lo
tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.55.

__ %Recuperacion iC4 (C— 302)

lC4T0PE (€-302) — 100 lC4ALIMENTACION (€-302) Ec.55
. 99,5
lC4T0PE (c-302) — 100 * lC4ALIMENTACI()N
) 99,5 b — mol
iCaropr (c-302) = 100 291 14[ ]
] b — mol
iCaropg (c-302) = 289,68 [ ]
También con la Ec.56:
Ec.56

lC4F0ND0 (€-302) — lC‘l'ALIMENTACION (€C-302) LC4‘T0PE (€-302)

lb — mol]

iCaponpo (c-302) = (291,14 — 289,68) [

b — mol]

iCaronpo (€c-302) — = 1,46 [

Balance Parcial para nCs4: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.57.

__ %Recuperacién nCy (C—302)

nC4T0PE (€-302) — 100 nC‘l'ALIMENTACI()N (€-302) Ec.57
99
"Caropp (c-302) — 100 * NGy 1 1MENT ACION
99 b — mol
"Caropg (c-302) = 100 382,31 [ ]
b — mol
NCaropg (c-302) = 37849 [ ]

También con la Ec.58:
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nC4FOND0 (€-302) — nC4ALIMENTACION(C—302) o nC4T0PE (€-302) Ec.58

b — mol]

NCaronpo (c—30z) = (382,31 — 378,49) [

lb —mol
"Caronpo (€-302) — 3,82 [ h ]

Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.59.

__ %Recuperacion iCs (C— 302)

Csronpo (c-302) = 100 * 1Cs 41 MENTACION (C-302) Ec.59
. e
iCsronpo (c-302) = 100 iCs g mENTACION
) 99 b — mol
iCsronpo (c-302) = 100 115,23 [—]
] b — mol
iCsronpo (c-302) = 114,08 [—]
También con la Ec.60:
Csrope (c-302) = S ALIMENTACION (C-302) 'Csronno (c-302) Ec.60
b — mol
(Csropp (c_s02 = (115,23 — 114,08) [—]
] b — mol
iCsropE (€-302) =1, 5[ ]

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99,5%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.61.

__ %Recuperacién nCs (C— 302)

nC5FONDO (c-302) — 100 C5ALIMENTACI()N (€-302) Ec.61
99,5
nC5F0NDO (€c-302) — 100 * nCSALIMENTACION
99,5 Ib — mol
nC5F0ND0 (c-302) — 100 oo * 70,64 [ ]
Ib — mol
nC5F0ND0 (€-302) =70,29 [ ]
También con la Ec.62:
Ec.62

nC5T0PE (€-302) — nCSALIMENTACI()N (€c-302) ~ nCS(C—soz)
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b — mol]

= (70,64 — 70,29) [ 7

nC5TOPE (€-302) —

lb — mol]
h

En la Tabla 4.48 se muestra el balance completo de la Columna Debutanizadora de la

= 0,35 [

nCs TOPE (C-302)

Zona de Fraccionamiento en Modo Rechazo de Etano del proceso RSVPP, con el calculo de los
flujos molares totales del tope y el fondo, asimismo el calculo de los flujos molares parciales de

cada componente en ambas corrientes.

Tabla 4.48. Balance de Materia en la Columna Debutanizadora en Modo Rechazo de

Etano con RSVPP
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes n[lb-mol/h] %mol n[lb-mol/h] %mol nf[lb-mol/h] % mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 1.539,6758 35,4745 1.539,6758 37,6945 0,0000 0,0000
G 141,1055 3,2511 141,1055 3,4546 0,0000 0,0000
GCs 1.734,1589 39,9555 1.734,1589 42,4558 0,0000 0,0000
iC4 291,1398 6,7079  289,6841 7,0921 1,4557 0,5695
nCis 382,3125 8,8086  378,4894 9,2662 3,8231 1,4957
iCs 115,2301 2,6549 1,1523 0,0282 114,0778 44,6297
nCs 70,6397 1,6276 0,3532 0,0086 70,2865 27,4976
nCe 46,1610 1,0636 0,0000 0,0000 46,1610 18,0592
nCy 15,2465 0,3513 0,0000 0,0000 15,2465 5,9648
nCs 3,9840 0,0918 0,0000 0,0000 3,9840 1,5586
nCo 0,5746 0,0132 0,0000 0,0000 0,5746 0,2248
Total 4.340,2284 100,0000 4.084,6191 100,0000  255,6092  100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

DEISOPENTANIZADORA

Balance Global: Se cumple el balance de la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademas, el balance de materia en la Deisopentanizadora se analiza en funcién a los

componentes clave.
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Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Deisopentanizadora. El balance

se determina mediante la Ec.63.

__ %Recuperacion iCs (C— 303)

"C5T0PE (c-303) — 100 CSALIMENTACI()N (€-303) Ec.63
. 929
lC5T0PE (€-303) 100 * lCSALIMENTACION
) 9 b —mol
lC5T0PE (€-303) 100 oo * 114,08 [ ]
) b — mol
iCsropp (C-303) — = 112,94 [ ]
También con la Ec.64:
iC5F0NDO (€-303) — iCSALIMENTACION (C-303) iC5T0PE (€-303) Ec.64

) b — mol
iCs ronpo (c-303) ]

= (114,08 — 112,94) [
. b — mol
iCsronpo (C2B03)5s 1,14 [ h ]

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Deisopentanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.65.

__ %Recuperacién nCs (C— 303)

"Csronpo (c-303) = 100 *NCs o1 IMENTACION (C-303) Ec.65
99
nC5F0NDO (€-303) 100 g nC5ALIMENTACI()N
99 b — mol
"Csronpo (c-303) = 100 70,29 [T]
b — mol
"Csronpo (c-303) = 69,58 [—]
También con la Ec.66:
nCSTOPE (C-303) — nCSALIMENTACION (C-303) nCSFONDO (C-303) Ec.66

lb — mol]

NCsropg (c—303) = (70,29 — 69,58) [

b — mol
"Csropg (c-303) = 0,70 [ A ]
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En la Tabla 4.49 se muestra el balance completo de la Columna Deisopentanizadora de
la Zona de Fraccionamiento de PSLCV en modo Rechazo de Etano con el proceso RSVPP, con
el calculo de los flujos molares totales del tope y el fondo, asimismo los flujos molares parciales

para cada componente en ambas corrientes.

Tabla 4.49. Balance de Materia en la Columna Deisopentanizadora en Modo Rechazo de
Etano con RSVPP
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes n[lb-mol/h] %mol  n[lb-mol/h] = %mol n[lb-mol/h] % mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
COz 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
GCs 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
iCs4 1,4557 0,5695 1,4557 1,2241 0,0000 0,0000
nCsy 3,8231 1,4957 3,8231 3,2149 0,0000 0,0000
iCs 114,0778 44,6297  112,9370 94,9699 1,1408 0,8346
nCs 70,2865 27,4976 0,7029 0,5910 69,5836 50,9060
nCs 46,1610 18,0592 0,0000 0,0000 46,1610 33,7704
nC; 15,2465 5,9648 0,0000 0,0000 15,2465 11,1540
nCs 3,9840 1,5586 0,0000 0,0000 3,9840 2,9146
nCo 0,5746 0,2248 0,0000 0,0000 0,5746 0,4204
Total 255,6092  100,0000 1189187  100,0000 136,6906 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

4.4.2. Modo Recuperacion de Etano con RSVPP

Se analiza el proceso RSV mejorado RSVPP en las Unidades Criogénicas de PSLCV,
las cuales estan compuesta por dos trenes equivalentes que operan en paralelo, procesando cada
uno el 50% del caudal proveniente de la Unidad de Filtracion y Deshidratacion, en este modo
de operacion el disefio indica que se trabaja con el caudal de 1.137 MMSCFD de Gas Natural.

Hallando mgy con la Ec.3.

6SCEGN 11b-molGN PMgy1bGN _1dia
dia  3796SCFGN 1lb—molGN 24h

SCFGN 1lb—molGN 18,26lbGN 1dia
* k *
dia 379,6 SCFGN 1lb—molGN 24h

Ec.3

mg;y = Caudal * 10
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Ib
ey = 2.278.317,47 [W]

Hallando ngy con la Ec.4.

CF GN " 1lb—mol GN " 1dia

. 6S
Ney = * 1
v = Caudal x 10 dia 379,6 SCFGN 24 h

Ec4

SCFGN 11b—molGN 1dia
* E3
dia 379,6 SCFGN 24 h

ngy = 1.137 % 10°

) lb — mol
ngy = 124.802,42 [T]
4.4.2.1.  Unidades Criogénicas con RSVPP

En la Figura 4.13 se muestra el esquema de uno de los Trenes Criogénicos segun el

Proceso RSVPP de las Unidades Criogénicas en Modo Recuperacion de Etano.

Figura 4.13. Esquema del Tren Criogénico con el Proceso RSVPP en modo

Recuperacion de Etano
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Fuente: Adaptado de Zhang et al., 2020 y elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV,
ANH & YPFB, 2023.

Para encontrar el flujo de Gas de entrada a las Unidades criogénicas, la cual estd
compuesta por dos trenes equivalentes que operan en paralelo y procesan cada uno el 50% del
caudal; se divide entre dos los valores de flujo masico y molar del gas de alimentacion, los

mismos se calculan con la Ec.6 y Ec.7 respectivamente.
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; _ MGNGas de alimentacion a PSLCY
MGN Gas de atimentacion al tren — 2 Ec.6

2.278.317,47 [%

Mgy Gas de alimentacién al tren — 2

b
= 1.139.158,74 [E]

O bien en flujo molar:

. _ N6Ngas de alimentacion a PSLC

NN Gas de alimentacién al tren — 2 - ESLey Ec.7
| 124.802,42 [[L =1 b — mol
NGN Gas de alimentacion al tren — 2 =62.401,21 [T]

Ademas, el flujo de gas de alimentacion al tren Criogénico define la corriente de gas a
enfriarse a los intercambiadores de calor E-101 y E-102, por ello se verifica la Ec.8:

Ec.8

NGy Gas de alimentacién al tren NGy Gas de alimentacién a E-101y E—102

En la Tabla 4.50 se muestra la composicion del gas de alimentacion juntamente con el

flujo molar de cada componente en modo de operacidon recuperacion de etano en PSLCV para
determinar el flujo de gas de alimentacion al tren Criogénico en funcion a sus componentes que

define la corriente de gas a enfriarse a los intercambiadores de calor E-101 y E-102.

Tabla 4.50. Flujo de los Componentes del Gas de Alimentacion en Modo Recuperacion

de Etano con RSVPP
ALIMENTACION
Componentes % mol n[lb-mol/h]
No 0,5235 326,06911
CO, 1,7074 1065,4591
Ci 89,3159 55.734,2039
C 6,1391 3.830,8728
Cs 1,5090 941,6135
1Cs 0,2533 158,0831
nCy 0,3327 207,5880
1Cs 0,1003 62,5676
nCs 0,0615 38,3559
nCs 0,0402 25,0645
nC 0,0133 8,2786
nCs 0,0035 2,1632
nCo 0,0005 0,3120
Total 100,0001 62.401,2534

Fuente: Elaboracion Propia.
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El balance su puede analizar de bajo el mismo principio termodindmico de calor ganado

Qganado Y €l calor cedido Qcegiao por €l Gas Natural a traves de la Ec.9.

annado = —Qcedido Ec.9
Ademas, el calor ganado se calcula con la Ec.39 considerando la adicion de la
refrigeracion con propano.

Qganado = QGNResidual(Salida del Tope C-101) + Ec.39

Donde el calor de gas residual que sale de la columna Demetanizadora es expresado en
la Ec.11.

Q6N esiaual(satida det Tope c-101) — NGN Residual(satida del Tope c=101) * CPGN * (Trinat = Tiniciar) EC.11

Balance Global: Con la Ec.12 del balance global para todo el sistema del Tren de las
Unidades Criogénicas que acompainan a la Columna Demetanizadora C-101, se calcula el flujo
molar de la corriente que sale por el tope.

ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12

Ademas, el balance de materia en la Demetanizadora se analiza en funciéon a los
componentes clave.

Balance Parcial para Caz: Las condiciones de disefio establecen que la recuperacion de

C> es del 98%; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna

Demetanizadora y lo que se recupera en el tope es el 2%. El balance se realiza con la Ec.13.

__ %Recuperacion C, (C—101)

Carope (c-101) — 100 * Co2grimeENTACION (C-101) Ec.13
2
Ca2rope (c-101) — 100 * G2 ALIMENTACION (c-101)
2 Ib — mol
Carope (c-101) — 100 * 3.830,87 [T]
b — mol
Ca2ropE (c-101) — 76,62 [T]

Balance Parcial para Ci: La recuperacion de Ci es del 99% del Ci de la corriente de
alimentacion; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Demetanizadora.

El balance se realiza con la Ec.14.

__ %Recuperaciéon C; (C—101)

* Z
Gy TOPE (€C-101) 100 ClALIMENTACION (€-101)

99
ClTOPE (c-101) — 100 * ClALIMENTACI()N (€-101)

Ec.14
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b — mol]

9
Curops (c-101) = Tgg * 5573420

— mol
ClTOPE (c-101) ]

551768619[

El balance de materia permite calcular el flujo molar de gas residual que sale del tope

de la columna Demetanizadora ngy p,; dual(Salida del Tope C—101)- Ademas, del tope de la columna C-

101 se extrae la corriente de gas residual a una temperatura de -147,0 °F y una presion de 356,7
psia. Donde el flujo de gas residual que sale por el tope de la columna Demetanizadora estéa
constituido tanto por el metano y etano (en poca cantidad) asi como el nitrégeno y dioxido de

carbono. El balance se realiza con la Ec.15.

RN Residuat(satida det Tope c-101) = C170PE (c~101) + C210PE (c-101) F N2 + €02 Ec.15
b —mol
r.lGNResidual(Salida del Tope C—101) (55 176 86 + 76, 62 + 326 69 + 1065 4‘6) [—]
: b — mol
nGNResidual(Salida del Tope C—101) = 56.645,63 [—]

Se calcula el calor ganado por el gas residual que sale del tope de la columna
Demetanizadora C-101 a las condiciones detalladas en los intercambiadores de PSLCV en modo

rechazo de etano se detallan en la Tabla 4.51.

Tabla 4.51. Condiciones del Gas Residual que sale del Tope de la Demetanizadora con el

Proceso RSVPP
Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades
Temperatura de
entrada a los Tinicial -147 °F
Intercambiadores
Temperatura de
salida de los Tfinal 69,65 °F

Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Con la Ec.11 Se calcula el calor ganado por el gas residual que sale del tope de la
columna Demetanizadora C-101 que se calienta en los intercambiadores en modo rechazo de
etano con las condiciones detalladas en la Tabla 4.20.

- Tinicial) ECI 1

= n * * .
Qen Residual(Salida del Tope C—101) nGNResidual(Salida del Tope C—101) Cpen (Tfmal
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£ 6.645 63 lb — mol 0.64 BTU 18,261b
= —_— % *
Y h """ Ib°F  11b—mol

QGNResidual(Salida del Tope C—101) (69,55 + 147)°F

BTU
QGNResidual(Salida del Tope C—101) 143.316.367,4 [ h ]

El gas residual se calienta secuencialmente en E-104, E-102 y E-101 a 69,65°F,
presuriza a 899,48 psia en el compresor de gas residual K-102.
Ademés, para el Sistema de Refrigeracion con propano con la Ec.40.
Qc, = Mg, * AH,,p = g, * (hp — hy) Ec.40
Se calcula el flujo masico del refrigerante empleado con la Ec.41, es decir m, .

SCF C 1lb—mol C 44,097 lb C 1dia
* 10° £ 3 % 3 .22

- Ec.41
dia ~ 3796SCFC3 1lb-molC; 24h

m¢, = Caudal Cy

SCFC;, 1lb—molC; 44,0971bC; 1dia

e, = 50 * 10°
e, i dia 3796 SCFC; 1lb—molC; 24h

lb
e, = 242.014,62 [ﬂ

Ademas, también con ayuda de tablas del refrigerante propano de la Tabla 4.52, se puede
conocer las entalpias especificas que estdn en funcion a la temperatura, interpolando se puede
obtener para las temperaturas de disefio del ciclo de refrigeracion, es decir 77°F y -23°F.

Tabla 4.52. Datos del Refrigerante Propano para Entalpias Especificas para RSVPP

T[°F] he. [BTU/b] hv [BTU/Ib]
25 8,193 186,5
23 9,3 187,06
20 10,96 187,91
70 64,63 211,76
72 65,926 212,232
75 67,87 212,94

Fuente: Elaborado en base a Thermodynamic Properties of Propane de Lemmon et al., 2009.
Entonces:
BTU
hD = hV(_23°C) = 187,06 [T

BTU

hA = hV(72°C) = 65,93 [T
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Con los datos anteriores y la Ec.42 se puede determinar el valor del calor requerido del

ciclo de propano Qc,.

Qc, = ¢, * AH,,p = Mg, * (hp — hy) Ec.42
Ib BTU
Qc, = 242.014,62 [W] * (187,06 — 65,926) [T

BTU
= 29.316.199,06 [T]

Entonces:

BTU
Qganado = (143.316.367,4 + 29.316.199,06) [T]

BTU
annado = 172.632.566,4 [T]

Para analizar el calor cedido, se toma en cuenta que las corrientes a enfriarse en los
intercambiadores corresponden al gas de alimentacion y el gas residual que se envia como

reflujo a la columna C-101. El balance se realiza con la Ec.16.

Qcediao = QGNAlimentacién 8 QGNResidual(Reflujo Superior C—101) Ec.16

Se empieza analizando el calor cedido por el gas residual con la Ec.26.
QGNResidual(Reflujo Superior €-101) — UGN Residual(Reflujo Superior C-101) Cpon * (Tfinal - inicial)
Ec.26

Para determinar el flujo molar del gas residual que se destina como reflujo superior de

la columna Demetanizadora C-101 NGN Residual(Reflujo superior c—101)> S€ Parte de las

condiciones de disefo del proceso RSV que indica que el 16,44 % molar de gas residual se
recicla para estrangular a 398,96 psia y 146,45°F hasta alcanzar una temperatura de -152,2°F

como reflujo superior de la columna C-101. El balance de realiza con la Ec.27.

16 44 .
nGNRestdual(Reflu]o Superior €-101) ~ 100 nGNResidual(Salida del Tope C—101)
Ec.27
Del balance de la C-101 se tiene:
] b — mol
nGNResidual(Salida del Tope C—101) = 56.645,63 [ ]
Reemplazando:
_ 16,44 b — mol
rlGNResidual(Reflujo Superior C-101) 100 — 5 * 56.645,63 [ ]
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lb — mol]
h

En la Tabla 4.53 se indican las condiciones de operacion del Gas Residual en los

= 9.312,54 [

nGNResidual(Reflujo Superior C—101)

intercambiadores E-101 y E-102.

Tabla 4.53. Condiciones del Gas Residual en Modo Recuperacion de Etano con RSVPP

Condiciones de

Operacion Simbologia Valores Unidades
Temperatura de
entrada a los Tinicial 131 °F
Intercambiadores

Temperatura de
salida de los Tfinal 0 °F
Intercambiadores
Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Se calcula el calor cedido por la corriente de gas residual que se destina como reflujo

superior de C-101 QGNResidual(Reflujo Superior C—101)"

Ib — mol BTU 18,26 1b

QGNResidual(Reflujo Superior C—101) 9.312,54 h * 0,64 Ib°F * 11b — mol

% (0 — 131)°F

BTU
QGNResidual(Reflujo Superior c—101) —14.253.145,3 [T]
El gas de alimentacion inicialmente ingresaba a las Unidades Criogénicas a 94,17 °F y
917 psig; sin embargo, estas condiciones cambian con el compresor del proceso RSVPP, el cual
eleva la presion a 1.000 psig, y mediante el principio de compresion adiabatica se puede
determinar la nueva temperatura de ingreso del gas de alimentacion después de dicha

compresion con la Ec.47.
Z=(Z)" Ec.47

Despejando T5:

G
= * | —

Es importante que la temperatura se pueda reemplazar en unidades absolutas.

1,4—1

1.000 psig) 14

T, = (94,1 460)R
2 = (9417 + 460) >k<917)0sig
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T, = 568,24 R — 460
T, = 108,24°F
En la Tabla 4.54, se muestran las nuevas condiciones de Operacion del Gas de
Alimentacion que ingresa a los intercambiadores E-101 y E-102. El gas de alimentacion ingresa
a las Unidades Criogénicas a 108,24 °F y 1.000 psig, se preenfria a 70,2°F en el intercambiador
E-101 y se enfria a 0°F en el intercambiador E-102.

Tabla 4.54. Condiciones del Gas de Alimentacion

Condiciones de
Operacion Simbologia Valores Unidades

Temperatura de
entrada a los Tinicial 108,24 °F
Intercambiadores

Temperatura de
salida de los Tinal 0 °F
Intercambiadores

Fuente: Elaborado en base al Manual de Operacion de PSLCV, ANH & YPFB, 2023.

Donde el gas natural de alimentacion al tren criogénico involucra tanto calor sensible
por el cambio de temperatura y calor latente por el cambio de fase. . El balance de energia se

realiza con la Ec.17.

QGNAlimentacién = Qsensivte T Qiatente Ec.17
Donde:
Qsensivie = M * Cp * AT = * Cp * (Tfinal - Tinicial) Ec.18
Inicialmente se determina el calor sensible del gas de alimentacion con la Ec.19.
Qsensivie = N * Cp * AT =1 x Cp * (Tfinal — Tinicial) Ec.19
b —mol BTU 18,26 1b
Qsensible =62.401,21—————= 0,64 * (0 - 108,06)°F

h % °F T 1 1b — mol
BTU
Oconsinie = —78.911.926,17 [T]

Adicionalmente sabe que la entalpia de condensacion AH.,,; y la entalpia de
vaporizacion AH,,q), se relacionan mediante la Ec.22:

AHeong = —AH,q, Ec.22
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El flujo n para el calor latente representa la cantidad de LGN condensada.

%LGN

= —_- — % - . B
100% NGN atimentacion Ec.23

Reemplazando la Ec.22 y Ec.23 en Ec.21 se tiene:

%LGN

Quatente 100% NGN gtimentacion AHWIP Ec.24

El valor de la entalpia de vaporizacion para el calor latente del gas de alimentacion
reduce a 80 BTU/Ib debido a la alta presion. Reemplazando:

%LGN lb—mol _ BTU 18261b
Quatente = =g, * 02401 2L 80— = o
%LGN [BTU
100% [

Por lo tanto, de la ecuacién de balance de energia de calor ganado y perdido, se

Qlatente = _91.132.698,89

determina el porcentaje de LGN que se condensa en los intercambiadores. reemplazando en la

Ec.9.

annado = —Qcedido Ec.9
BTU %LGN\1[BTU
172.632.566,4—[ ] [ 14.253.145,3 — (78 911.926,17 + 91.132.698,89 ———— )] —]
h 100% h

%LGN = 87,20%
En el separador Frio V-104 se separa el 87,20% de LGN que se condenso de la corriente

del gas alimentacion. El balance se realiza con la Ec.28.

__ %LGN _ .
nGNcorr Liqv— 10447 100 * nGNAlimentacién Ec.28
87,20
nGNCorr LiqV-104 W * OGN 4 imentacion
. 87,20 — mol
BN orr 1iqv-104 = 190G *6240121[—————_]
: lb —mol
6N ory 1iqv_104 = 54:413,7071 [—]

En el separador Frio V-104 también se separa el 12,80% que no se condenso de la
corriente del gas alimentacion y que sale de la corriente gaseosa del separador y el balance se

realiza con la Ec.29.

__ 100—%LGN "
nGN Corr GasV—-104 — 100 nGNAlimentacio’n

] 100 — 87,20 _
NeNcorr Gasv—104 = 100 *NGN g iimentacion

Ec.29
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12,80

. b — mol
NN corr Gasv-104 = 100 ]

*6240121[

lb — mol
= 7.987,50 [—]

rIIGNCorr Gas V-104
Por condiciones de disefio del proceso RSV y la Ec.30, el 75% molar del liquido
separado en V-104 se estrangula a 413,47 psia y 85,32 antes de entrar en la parte media y

superior de la columna Demetanizadora C-101.

A 75 .
"GN atimentacion c-101 = 100 * "GN corr Lig v-104 Ec.30
; 5 lb — mol
nGNAlimentacién c-101 100 = * 54, 413,71 [—]
. Ib — mol
NGN glimentacién c—-101 = 40.810,28 [—]

Ademas, con la Ec.31 el 82,6% molar del gas separado en V-104 después de ser
expandido y enfriado por el turboexpansor X-102 es enviado al tope de la columna de C-101

como reflujo inferior a una temperatura de -144,4°F.

82,6 ] 31
nGNReﬂujo Inf C-101 — 100 « "GN Corr Gas V-104 Ec.
. 82 6 lb — mol
rlGNReflu]'o Inf =101, 100 =% 7.987;50 [—]
: b — mol

Por otra parte, el 25% molar del liquido separado y el 17,4% molar del gas separado en
V-104 se mezclan y luego se enfria con gas residual en el Condensador de Reflujo E-104 y se
estrangula a 398,96 psia y -136,57°F antes de entrar en la parte superior de la columna

Demetanizadora C-101. El balance se realiza con la Ec.32.

25 17,4

+

F = — * —_—
rlGNReflujo Sup C-101 ~— 100 GNCorr Ligv—-104 ' 100 *NGN corr Gas V-104 Ec.32

b— mol]

54.413,71 8 50) [l
x 54.413,71 + * 7.987
100 ’ h

nGNReflujo Sup C-101 (100

_ b —mol
nGNReflujo Sup C—101

= (13.603,43 + 1.389,82) [

b — mol]

I.‘lGNReflujo Sup €-101 = 14.993,25 [
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Con la Ec.33 se verifica que:
NGN Gas de atimentacién al tren — DGN Alimentacién C—101 + nGNReflujo Inf C-101 + nGNReflujo Sup C-101
Ec.33

b — mol
= (40.810,28 + 6.597,68 + 14.993,25) [—]

NGN Gas de alimentacion al tren

lb — mol
= 62.401,21 [—]

NGN Gas de alimentacion al tren

Ademas, el balance de materia en la Demetanizadora se analiza en funcion a los

componentes clave se determinan con la Ec.34, Ec.35, Ec.36 y Ec.37.

C2pumenracion c-101) = C2ropE (c-101) T C2ronno c-101) Ec.34
Despejando:
C2ronpo (c-101) — Ca LimenTACION (c-101) C2rope (C-101) Ec.35
Reemplazando:
lb — mol
Caronno c-101) = (3830,87 — 76,62) [—]
lb —mol
CZFONDO (C-101) 3 830 87 [—]
Ademas:
Cavimentacion c-101) = Cirope c-101 F Cironbo (c-101) Ec.36
Despejando:
ClFONDO (c-101) — ClALIMENTACI()N (C-101) ClTOPE (c-101) Ec.37
Reemplazando:
b — mol
Cirono (c-101) = (55.734,20 — 55.176,86) [—]
b — mol

En la Tabla 4.55 se muestra el balance completo de la Columna Demetanizadora de las
Unidades Criogénicas en Modo Recuperacion de Etano del proceso RSVPP, con el calculo de
los flujos molares totales del tope y el fondo, asimismo los flujos molares parciales de cada

componente en ambas corrientes.
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Tabla 4.55. Balance de Materia en las Unidades Criogénicas que acompaiian la Columna

Demetanizadora en Modo Recuperacion de Etano con RSVPP

ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes % mol n[lb-mol/h] n[lb-mol/h] %mol n[lb-mol/h] % mol

N2 0,5235 326,6911 326,6911 0,5767 0,0000 0,0000
COz 1,7074 1.065,4591  1.065,4591  1,8809 0,0000 0,0000
Ci 89,3159  55.734,2039 55.176,8619 97,4071  557,3420 9,6834
C2 6,1391 3.830,8728 76,6175 0,1353  3.754,2553 65,2276
GCs 1,5090 941,6135 0,0000 0,0000 941,6135 16,3599
iCs4 0,2533 158,0831 0,0000 0,0000 158,0831 2,7466
nCsy 0,3327 207,5880 0,0000 0,0000 207,5880 3,6067
iCs 0,1003 62,5676 0,0000 0,0000 62,5676 1,0871
nCs 0,0615 38,3559 0,0000 0,0000 38,3559 0,6664
nCe 0,0402 25,0645 0,0000 0,0000 25,0645 0,4355
nCy 0,0133 8,2786 0,0000 0,0000 8,2786 0,1438
nCs 0,0035 2,1632 0,0000 0,0000 2,1632 0,0376
nCo 0,0005 0,3120 0,0000 0,0000 0,3120 0,0054
Total 100,0001  62.401,2534 56.645,6296 100,0000 5.755,6238 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

Como en PSLCV existen dos unidades criogénicas que acompafian a las columnas
Demetanizadoras, la alimentacion de la zona de fraccionamiento debe ser el doble de los
productos de fondo de dicha columna.

4.4.2.2. Zona de Fraccionamiento

DEETANIZADORA

Balance Global: Para este balance se cumple la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademas, el balance de materia en la Deetanizadora se analiza en funcidén a los
componentes clave y son utiles para el balance parcial.
Balance Parcial para Caz: Las condiciones de disefio establecen que la recuperacion de
C> es del 95%; por lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Deetanizadora.

El balance se determina mediante la Ec.51.

__ %Recuperacion C; (C—301)

*k Z
G2 TOPE (C-301) 100 CZALIMENTACION (c-301)

Ec.51
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95

CZTOPE (c-301) — 100 * CZALIMENTACION

— mol]

5
CZTOPE (c-301) 100 o * 7-508,51 [

CZTOPE (€-301)

lb — mol
= 7.133,08 [—]

Ademas, con la Ec.52:
CZFONDO (€-301) — CZALIMENTACION (c-301) CZTOPE (€-301) Ec.52

b — mol
CZFONDO (€-301) ]

= (7.508,51 — 7.133,08) [

lb — mol]

CZFONDO (€-301) = 375,42 [

Balance Parcial para Cs: La condicion indica que recuperacion de Cs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna Deetanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.53.

__ %Recuperacion C3 (C— 301)

Caronbo (€-301) — 100 * C3 4 L1MENT ACION (€c-301) Ec.53
99
C3FONDO (€-301) — 100 v, C3ALIMENTACION
9 — mol
C3ronpo (c-301) = 100 1.883,23 [—]
b — mol
C3F0NDO (c-301) — = 1.864,39 [—]
Ademas, con la Ec.54:
C3TOPE (c-301) — C3ALIMENTACION (€-301) C3F0NDO (€-301) Ec.54
Ib — mol
C3r0pE (c-301) = (1.883,2270 — 1.864,3947) [—]
b — mol
C3T0PE (€-301) = 18,83 [ ]

En la Tabla 4.56 se muestra el balance completo de la Columna Deetanizadora de la
Zona de Fraccionamiento en Modo Recuperacion de Etano, con el célculo de los flujos molares
totales del tope y fondo, asimismo los flujos molares parciales de cada componente en ambas

corrientes.
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Tabla 4.56. Balance de Materia en la Columna Deetanizadora en Modo Recuperacion de

Etano con RSVPP
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes n[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h] %mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000  0,0000  0,0000  0,0000
CO, 0,0000 0,0000 0,0000  0,0000  0,0000  0,0000
Ci 1.114,6841 96834  1.114,6841 13,4842  0,0000  0,0000
C2 7.508,5107 652276  7.133,0851 86,2880 3754255 11,5706
Cs 1.883,2270 16,3599 18,8323 02278  1.864,3947 57,4606
iCy 316,1661  2,7466 0,0000  0,0000 316,166  9,7442
nCs4 4151761 3,6067 0,0000  0,0000  415,1761 12,7957
iCs 1251352 1,0871 0,0000  0,0000  125,1352  3,8567
nCs 76,7119 0,6664 0,0000  0,0000 76,7119  2,3643
nCs 50,1290 0,4355 0,0000  0,0000 50,1290  1,5450
nC; 16,5571 0,1438 0,0000  0,0000 16,5571  0,5103
nCs 4,3265 0,0376 0,0000  0,0000 43265  0,1333
nCo 0,6240 0,0054 0,0000  0,0000 06240  0,0192

Total 11.511,2476 100,0000  8.266,6015 100,0000 3.244,6461 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

DEBUTANIZADORA

Balance Global: Se cumple el balance de la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademas, el balance de materia en la Debutanizadora se analiza en funcién a los
componentes clave.
Balance Parcial para iCs: Por condicion, la recuperacion de iCs4 es del 99,5%; por lo
tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.55.

__ %Recuperacion iC4 (C— 302)

Caropg c-302) = 100 * a1 1MENTACION (C—302) Ec.55
] 99,5 b — mol
WCarop c-302) = Tgq * 31017 [—]
] b — mol
LC4'T0PE (€-302) = 314,58 [—]
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También con la Ec.56:

iC4F0ND0 (€-302) — iC‘l'ALIMENTACION (C-302) iC4TOPE (€-302) Ec.56
Ib —mol
lC‘l'FONDO (€=302) = = (316,17 — 314,58) [—]
) Ib — mol
lC4FOND0 1,58 [—]

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el tope de la columna Debutanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.57.

__ %Recuperacion nCy (C—302)

"Caropg (c-302) = =1 * €2 )y figmNT ACION (C—302) Ec.57
99 b — mol
NCarppg (€-302) — 100 —— % 415,18 [—]
b — mol
nCarops c-s02) = 411,02 [—]
También con la Ec.58:
"Caponpo (€-302) — nC4AL1MENTACION(C—302) —NCarppg (C-302) Ec.58
b — mol
NCaponpo (c—soz = (415,18 — 411,02) [—]
lb — mol
MCaronpo (c-302) = +15 [—]

Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se

determina mediante la Ec.59.

__ %Recuperacién iCs (C— 302)

lC5F0ND0 (€-302) — 100 C5ALIMENTACI()N (€-302) Ec.59
. 99,
s ponpo (c-302) = 100 tCs 41 1mMENTACION
] 9 b — mol b — mol
LC5F0ND0 (c-302) = 100 * 125,13 [T] 23,88 [—]
También con la Ec.60:
Ec.60

lC5T0PE (c-302) — - lC5F0ND0 (€-302)

5 ALIMENTACION (€-302)
lb — mol lb — mol
el st

= (125,13 — 123,88) [ A

iCsropE (c-302)
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Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99,5%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Debutanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.61.

__ %Recuperacion nCs (C— 302)

"Csronpo (c-302) = 100 *NCs 4L 1MENTACION (C-302) Ec.61
,5 b — mol b — mol
nCsronpo €-302) ~ 100 76,7119 [—] 76,3283 [—]
También con la Ec.62:
nC5T0PE (€-302) — nC5ALIMENTACI()N (€-302) nCS(C—302) Ec.62
b — mol b — mol
1Cs 1ops 302 = (76,71~ 76,33) [—] -0, [T]

En la Tabla 4.57 se muestra el balance completo de la Columna Debutanizadora de la
Zona de Fraccionamiento en Modo Recuperacion de Etano, con el célculo de los flujos molares

totales del tope y el fondo, asimismo los flujos molares parciales de cada componente.

Tabla 4.57. Balance de Materia en la Columna Debutanizadora en Modo Recuperacion

de Etano con RSVPP
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes 1[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h] %mol n[lb-mol/h] %mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
COz 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
@) 375,4255 11,5706 375,4255 12,6531 0,0000 0,0000
Cs 1.864,3947 57,4606  1.864,3947 62,8363 0,0000 0,0000
iCs 316,1661 9,7442 314,5853 10,6026 1,5808 0,5695
nCs 415,1761 12,7957 411,0243 13,8529 4,1518 1,4957
iCs 125,1352 3,8567 1,2514 0,0422 123,8839 44,6297
nCs 76,7119 2,3643 0,3836 0,0129 76,3283 27,4976
nCe 50,1290 1,5450 0,0000 0,0000 50,1290 18,0592
nCy 16,5571 0,5103 0,0000 0,0000 16,5571 5,9648
nCs 4,3265 0,1333 0,0000 0,0000 4,3265 1,5586
nCo 0,6240 0,0192 0,0000 0,0000 0,6240 0,2248
Total 3.244,6461 100,0000 2.967,0648 100,0000 277,5814  100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.

184



DEISOPENTANIZADORA

Balance Global: donde se cumple el balance de la Ec.12:
ALIMENTACION = TOPE + FONDO Ec.12
Ademés, el balance de materia en la Deisopentanizadora se analiza en funcion a los
componentes clave.
Balance Parcial para iCs: La condicion indica que recuperacion de iCs es del 99%; por
lo tanto, es el porcentaje recuperado en el tope de la columna Deisopentanizadora. El balance

se determina mediante la Ec.63.

__ %Recuperacion iCs (C— 303)

Csrops (c-303) = 100 * s 01 1MENTACION (C~303) Ec.63
. D
iCsropE (c-303) = 100 iCs 4pimENTACION
] 99 b — mol
iCsropE (c-303) = 100 123,88 [—]
] b — mol
lCSTOPE (€-303) = 122,64 [ ]
También con la Ec.64:
iC5F0NDO (€c-303) — iC5ALIMENTACION (C-303) iCSTOPE (€-303) Ec.64
) b —mol
Cs ponno (c_s05) = (123,88 — 122,64) [—]
b — mol
iCsponpo (c—303) = 124 [ ]

Balance Parcial para nCs: La recuperacion de nCs es del 99%; por lo tanto, es el
porcentaje recuperado en el fondo de la columna Deisopentanizadora. El balance se determina

mediante la Ec.65.

__ %Recuperacion nCs (C—303)

nCsponpo (c-303) = 100 *NCs 1 1MENTACION (C-303) Ec.65
Reemplazando:
99
"Csponpo (c-303) = 100 "Cs oL imMENTACION
99 b — mol
nCsponpo (c-303) = 100 * 76,33 [ ]
Ib — mol
nCsronpo (€C-303) — = 75,56 [ ]

También con la Ec.66:
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NCsropE (c-303) = MCs aimenTACION (c-303) ~ CSFoNDO (c-303) Ec.66
Reemplazando:
b — mol
"CsropE (c-303) = (76,33 — 75,56) [T]
lb — mol
"Cs10pE (c-303) = 076 [T]

En la Tabla 4.58 se muestra el balance completo de la Columna Deisopentanizadora de
la Zona de Fraccionamiento en Modo Recuperacion de Etano del proceso RSVPP, con el calculo
de los flujos molares totales del tope y el fondo, asimismo los flujos molares parciales de cada

componente en ambas corrientes.

Tabla 4.58. Balance de Materia en la Columna Deisopentanizadora en Modo

Recuperacion de Etano con RSVPP
ALIMENTACION TOPE FONDO

Componentes n[lb-mol/h] % mol n[lb-mol/h] %mol n[lb-mol/h] %mol

N2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
COz 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ci 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
C 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
GCs 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
1C4 1,5808 0,5695 1,5808 1,2241 0,0000 0,0000
nCsy 4,1518 1,4957 4,1518 3,2149 0,0000 0,0000
iCs 123,8839 44,6297 122,6450 94,9699 1,2388 0,8346
nCs 76,3283 27,4976 0,7633 0,5910 75,5650 50,9060
nCs 50,1290 18,0592 0,0000 0,0000 50,1290 33,7704
nC; 16,5571 5,9648 0,0000 0,0000 16,5571 11,1540
nCs 4,3265 1,5586 0,0000 0,0000 4,3265 2,9146
nCo 0,6240 0,2248 0,0000 0,0000 0,6240 0,4204
Total 277,5814 100,0000 129,1409  100,0000  148,4405 100,0000

Fuente: Elaboracion Propia.
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4.4.3. Potencia del Compresor

El proceso RSVPP afiade un compresor a la entrada de las unidades criogénicas que
incrementa la presion hasta 1.000 psig y consecuentemente también se incrementa la
temperatura de entrada a los intercambiadores de calor.

El gas de alimentacion inicialmente ingresaba a las Unidades Criogénicas a 94 °F y 916
psig (modo rechazo de etano) y a 94,17 °F y 917 psig (en modo recuperacion de etano); sin
embargo, estas condiciones cambian con el compresor del proceso RSVPP, el cual eleva la
presion a 1.000 psig; y mediante el principio de compresion adiabatica se puede determinar la
nueva temperatura de ingreso del gas de alimentacioén después de dicha compresion.

Entonces, con la Ec.48 realizando un balance de energia en el compresor se determina

el flujo de trabajo que permite conocer la potencia requerida que es igual a la variacion de

entalpia.
W = AH Ec.48
Donde:
AH =gy, «Cpgy * (T, —Ty) Ec.49
Reemplazando la Ec.49 en Ec.48.
Wo=rthgy,, 5 Cpgy * (Tyinat — Tinieiar) Ec.50

Reemplazando datos:

. b BTU
W =1.123.221,812 N * 0,64lb—0F * (108,24 — 94,14)°F

. BTU
W =10.112.711,12 [T]

Convirtiendo a HP:

W=10.112.711,12 [BTU] 1w 1 b
= . . * £
’ h BTU ~ 745 W
341~

W = 3.976,94 [HP]
Dado que la potencia requerida del compresor de entrada es 3.976,9 [HP] se opta por

elegir uno de 5.000 [HP].
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4.5. SIMULACION DE RSVPP EN HYSYS
4.5.1. Parametros de Alimentacion
En la Figura 4.14 se muestra la incorporacion de los componentes que conforman el gas

de alimentacion para la simulacion del proceso RSVPP en Aspen Hysys V.14.

Figura 4.14. Componentes de la Corriente de Alimentacion para la Simulacion

Propeitics ¢ _ Comp List View: C ent List - 1 [HYSYS Databanks] - | +
= i = e ]
All I_tems . | Component Type Group
4 [£3 Component Lists ||
£& Component List - 1 Nitrogen Pure Component
L2 Fluid Packages co2 Pure Component
lj‘_‘b Petigleuin Ascays Methans Pure Component
[& Reactions
B8 Component Maps Ethans Pure Component
% User Properties Propane Pure Component
i-Butane Pure Component
n-Butane Pure Component
i-Pentane Pure Component
n-Pentane Pure Component
n-Hexane Pure Component
n-Heptans Pure Component
n-Octane Pure Component
n-MNonane Pure Component

': Properties

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacién en Aspen Hysys V.14,

Se utiliza la composicion de la Figura 4.15 para el gas de alimentacion a la Unidad
criogénica, considerando que cantidad de agua es despreciable por su previo tratamiento en la

Unidad de deshidratacion con tamices moleculares.

Figura 4.15. Composicion del Gas de Alimentacion para la Simulacion

e Input Composition for Strearm: Material Stream: 1

| Normalize

| Total

1,0000

e |

- Compaosition Basis -

X

Mole Fraction i j
Mitrogen 0,0052 @ Mole Fractions
co2 0.0171 _!Mass Fractions
Methane 0.8932 5
Ethans 0,0614 ) Lig Volurme Fractions:
Fropane 0.0151 ) Mole Flows
i-Butane 0.0025
n-Butane 0,0033 _' Mass Flows
FPentane 2.0010 _ Lig Volume Flows
n-Pentane 0.0006
n-Hexane 0,0004 B
n-Heptans 0.0001 - Composition Controls
n-Octane 0,0000 | e
n-Nonane 0,0000

| Equalize Composition

| Cancel

[ oK

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14.

188



En la Figura 4.16 se muestra las condiciones utilizadas en el gas de alimentacion para la

simulacion del proceso RSVPP en Aspen Hysys V.14.

Figura 4.16. Condiciones de Alimentacion para la Simulacion

5| | Worksheet | Attachments I Dynamics |
Worksheet Stream Name 1 Vapour Phase

Conditicns Vapour / Phase Fraction 1,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 94,17 8417
Compasition Bressure [psia] 9317 0317
E“"t &lﬁas F:Ed Molar Flow [Ibmole/hr] 6,240+ 004 §,2402+ 004
Kevjuium 53 1| Mass Flow [Ib/hr 1,132+ 006 1,139e+006
User Variables St Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 2,4062+005 2,4062+005
Motes Molar Enthalpy [Btu/lbmale] -3,546e+004 -3,540e+004
Cost Parameters Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] 36,02 36,02

il | Mormalized Yields | yiezs Fiow [Btu/hr] 2.213e+009 -2.2132+009

i Emassicns Liq Vol Flow @5td Cond [barrel/day] 1,007=-008 1,0072-008

E Fluid Package Buasis-1

:

:

{

1

§

Fuente: Elaboracion Propia Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14.

4.5.2. Paquete Termodinamico

Se utiliz6 el software Aspen Hysys V.14 para simular las mejoras del proceso RSV se
selecciono la ecuacion de Peng-Robinson como ecuacion de estado. La ecuacion de Peng-
Robinson tiene una alta precision en los calculos del equilibrio gas-liquido y en los calculos de
la densidad del liquido para sistemas de hidrocarburos. Los resultados de la simulacion de la
ecuacion de Peng-Robinson siempre suelen estar muy cerca de las condiciones de trabajo reales
en el campo de los procesos de LGN, por lo que casi todos los procesos de recuperacion de

LGN se simulan basandose en la ecuacion de Peng-Robinson.
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En la Figura 4.17 se observa la seleccion del paquete termodinamico Peng-Robinson

para la simulacion del proceso RSVPP en Aspen Hysys V.14.

Figura 4.17. Paquete Termodinamico

Set Up-l_BLnary Coeffs I StabTest I Phase Order i Tabular | Notes |

Package Type: HYSYS

- Property Package Selection -

MBWR

INES Steam

NRTL
Peng-Robinson
PR-Tivw

PRSV

Sour PR

Sour SRK

Sour Water

SRE

SRE-Tww

Sulsim {Sutfur Recovery)
Twu-Sim-Tassone
UNIQUAC

Wilson
Zudkevitch-Joffes

Component List Selection

|(0mponent List - 1 [HYSYS Databanks]

| Thermal Conductivity

APl 12A3.2-1 Method

- Options )
Enthalpy Property Package EOS |
Density Costald |
Modify Tc, Pe for HZ, He Modify Tc, Pc for H2, He |
Viscosity Method HYSYS Viscasity |
Peng-Robinson Options HYSYS ||
EOS Solution Methods Cubic EOS Analytical Method |
Phase Identification Default ||
Surface Tension Method HYSYS Method |

I

~ ~Parameters -

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14.

.| | View

4.5.3. Equipos Principales
4.5.3.1.  Compresor del Proceso RSVPP

La presion afiadida por este equipo influye en el calor latente del gas de alimentacion,
el cudl es menor a alta presion, lo que favorece mas la separacion previa de hidrocarburos
pesados en el separador criogénico; y una relacion de expansion mayor complementard aiin mas

la capacidad de refrigeracion. Las condiciones de este compresor se muestran en la Figura 4.18.

Figura 4.18. Condiciones del Compresor de Entrada del Proceso RSVPP

Compressor: K-100

Dresign I Rating | Workshest | Performance I Cynamics |

Worksheet Mame 1 2 Q-100
Conditions Vapour 10000 1,0000 <empty >
Properties Temperature [F] 9417 1081 <empty =
Composition Pressure [psial 931, 7 1015 <empty>
PF Specs hMolar Flow [Ibmale/hr] 6,240e+004 6,240e+004 <empty>
hMass Flow [Ib/hr] 1.13%9e+006 1,13%e+006 <empty>
LigWol Flow [barrel/day] 2.406e+005 2406e+003 <empty >
hMolar Enthalpy [Btu/lbmeole] -3,5462+004 -3,5352+004 <empty =
hMolar Entropy [Btu/lbraole-F] 36,02 36,07 <empty =
Heat Flow [Btu/hr] -2,.213e+009 -2,206e+009 6,789e+006
|

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacidon en Aspen Hysys V.14,
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Ademas, respecto a la potencia del compresor a implementarse para elevar la presion
del gas de alimentacion, como indica la Figura 4.19 en la simulacion se obtiene un resultado de
2667,98 [HP].

Figura 4.19. Potencia del Compresor en la Simulacion

Compressor: K=100. ==

Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Design

- Efficiency

Polytropic Method —

@ Schultz
Connections Adiabatic Efficiency 75,000 =
Bafmetets Polytropic Efficiency 75254 unkipgtan
Links - Reference

User Variables

Motes +

Duty —————————————— |
266792 hp

[~ Curve Input Cption

[2pcrating Moce i ® Single-MW ©) Multiple MW
| @ Centrifugal Reciprocating
; ) Multiple IGV *) Non-Dimensional
7 Serew ©) Wet gas -
Quasi-Dimensionless
- Pressure Specs y
| Delta B: 83,00 psi Pressure Ratio: 1,089 ‘
“Surge Analysis -

To study compressor surge under different emergency
scenarios, click the “Surge Analysis” button here:

Surge Analysis | ‘

i

] Ignored

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14.

4.5.3.2.  Intercambiadores de Calor
Con el compresor de entrada, el gas de alimentacion intercambia calor de manera mas
eficiente en los preenfriadores a alta presion denominados también Cajas Frias. Las condiciones

del primer intercambiador de calor E-101 se muestran en la Figura 4.20.

Figura 4.20. Condiciones de E-101 de la Simulacion

S LNG: E-101 2
.

| [ Design | Rating | Worksheet | Parformance | Dynamics | Wound Coil | EDR |

Woaorksheet

Name 2 14 20R 33R 36
Conditions
| | Bt Wapour 1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000
Composition| | 1o moecature [F] 1189 1205 91,40 37.90 65,98
PF Specs
Pressure [psial 725.2 3727 725.2 3914 469,9
Malar Flow [Ibmole/hr] 1,2482+005 1,253e+005 1,379 +004 2,205¢+004 1,330=+004
Mass Flow [Ib/hr] 2343006 2,0832+006 2273e+005 8,0082+005 5,073e+005
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 4,870e+005 4,5982+005 5,0582+004 1,220e+005 7,770e+004
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -34852-004 -3,284e-004 -3,342e+004 -6,741-004 -5,670e+004
Malar Entropy [Btu/lbmole-F] 3721 3805 36,02 29,04 29,05
Heat Flow [Btu/hi] -4,2642+009 -4,117e+009 -4,6082+008 -1,486e+009 -7,540e+008
Name 49 3 15 21 34
Wapour 0,0000 1,0000 1,0000 1,0000 0,1693
Temperature [F] 3511 50.00 156,7 46,40 42.80
Pressure [psial 1813 7194 3669 714 3914
Malar Flow [lbmole/hr] 3634 1,2482+005 1,2532+005 13792+004 2,2052+004

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14,
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En la Figura 4.21 se muestran las condiciones del Intercambiador E-102 para la

simulacion del proceso RSVPP en Aspen Hysys V.14.

Figura 4.21. Condiciones de E-102 de la Simulacion

_ LNG: E=102 =
-
| Design | Rating | Worksheet | Performance. | Dynamics | Wound Coil | £DR |

Worksheet | Name 3 13 21 318 4

Conditions

Prapatie Vapour 1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 08145

Composition| | rumperature [F] 50,00 -90.40 46,40 23.88 ¥6.00

PF Specs
Pressure [psia] 7194 3785 7194 390.6 7136
Molar Flow [lomale/hr] 1,248e-005 1,253e-005 13792004 3.307e+004 1,248-005
Mass Flow [Io/hr] 2,3432+006 2,0632+006 2273e+005 1,2252+006 2,3432+006
Std Ideal Liq Vol Flow [barrel/day] 4,8702+005 4,5982+005 5,058e+004 1,729+005 4,870e+005
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -3572e~004 -3483e-004 -3387e-004 -8371e-004 -3781e-004
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 3582 3375 3519 28,44 31,01
Heat Flow [Btu/hi] -4,45092+009 -4,3662+009 -4,6692+008 -2,768e+009 -4,720e+009
Mame 14 22 32
Vapour 1,0000 0,0000 03574
Temperature [F] 1205 1136 32.00
Pressure [psia] 3727 7136 390,6
Molar Flow [lomale/hr] 1,253e+005 1,379e-004 3,307e+004

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14.

4.5.3.3.  Separador Frio o Criogénico
Las condiciones de operacion para la simulacion del proceso RSVPP que debe cumplir

el Separador Frio también denominado Separador Criogénico, se especifican en la Figura 4.22.

Figura 4.22. Condiciones del Separador Frio de la Simulacion

Separator: V-104

| Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |

Worksheet Name 4 25 5
Conditions Vapour 1,0000 0,0000 1,0000
Praperties Temperature [F] 0,0000 0,0000 0,0000
Compasition Pressure [psial 1003 1003 1003
PF Specs Molar Flow [Ibmole/hr] 6,2402+004 0,0000 6,2402+004
Mass Flow [lb/hr] 1,13%=+006 0,0000 1,13%=+006
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 2 4062+005 0,0000 2 4062+005
Maolar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,668e+004 -5,324e+004 -3,6682+004
Malar Entropy [Btu/lbmole-F] 3348 26,00 3348
‘ ‘ Heat Flow [Btu/hr] -2,289e+009 -0,0000 -2,289e+009

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14,

4.5.3.4.  Expander
Este equipo es caracteristico de las unidades criogénicas debido a que cumple la funcién
de una valvula J-T de los sistemas de ajuste de punto de rocio. Las condiciones de operacion

que debe cumplir el Expander, se especifican en la Figura 4.23.
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Figura 4.23. Condiciones del Expander de la Simulacion

® Expandsr: X102

| I“[Esigll_-ﬁatin_gj

iy e
Worksheet | Performance I Dynarmics

Worksheet
Conditions
Properties
Compaosition
PF Specs

MName

Vapour

Temperature [F]
Pressure [psia]

Motlar Flow [Ibmole/hr]
Mass Flow [ib/hr]

5td Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]

Molar Enthalpy [Btu/lbmale]

Molar Entropy [Btu/lbmole-F]

Heat Flow [Btu/hr]

6
1,0000
0,0000

1003
374424004
6,8322+005
1,4442+005

-3,668e+004

3348

-1,3732+009

T

09584
-79.98

391.6

3, 74de+004
6,832e+003
14444005
-3,700e+004
3384
-1,389e+009

Q-101
<empty>
<empty®
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

1,537e+007

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14.

4.5.3.5.

Demetanizadora

Este equipo es el mas importante de cada unidad criogénica debido a que se encarga de

la separacion de los componentes del gas residual y de los LGN. Las condiciones de operacion

que debe cumplir la columna Demetanizadora de las Unidades Criogénicas se especifican en la

Figura 4.24.

Figura 4.24. Condiciones de la Columna Demetanizadora de la Simulacion

Ielumn; C-101 / COLY. Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Rabinsan - =85
Design | Parameters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Mardebeet || R 24 @coL1 11 @coLt 7 @coL1 28 @COL1 30 @coL1 32 @coL1 34 @coLt 12 @COL1 291 @CoL1
EZ’;T,‘;T Vapour 04235 03229 09237 02782 0,0000 03574 01693 1,0000 0,0000
Es:;:;‘”ﬂ"i | Temperature [F] 1462 1410 1186 -1085 17,60 32,00 42,80 -1423 19,19
Pressure [psia] 3916 3916 3916 3916 3800 3006 3014 3843 3809
Molar Flovs [lomole/hr] 1.379e+004 4,068e+004 6,1012+004 2316e+004 33072+004 3307e+004 2.205e+004 1.253e+005 33072+004
Mass Flaw [ib/hr] 2,273e+005 7.0792+005 1,0622+006 5732e+005 1,2562+006 122524006 8008e+005 2,0632+006 1,2562+006
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 5,0582+004 1,534e+005 2301e+005 1,035¢+005 16714005 1,729¢+005 1,220e+005 459824005 1,672¢+005
Moalar Enthalpy [Btu/lbmole] -3,683¢+004 -3,805e+004 -3,644¢+004 4470004 -9,436¢+004 -8,218e+004 -6,667+004 -3,545¢+004 -9.424¢+004
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] 27,93 2741 3235 2622 27,84 31,58 30,53 31,92 2783
Heat Flow [Btu/hr} -5,077e+008 -1,5482+009 -2,223e+009 -1,035¢+000 -3,121e+009 27182000 -1470e+002 ~4.443¢+000 -3,116e+009
Name 31 @coL1 33 @CoLt 20 @coL1
Vapour 0,0000 0,0000 ©0,0000
Temperature [F] 2387 37,99 6449
Pressure [psia] 3906 3914 3916
Molar Flows [lomole/hr] 3,307e+004 2,205e+004 1330004
Mass Flow [Ib/hr] 1,225¢+006 80082+005 5,073e+005
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 1.720e+005 1,220e+005 7.770e+004
Matar Enthalpy [Btu/lomole] -8,375e+004 -67342+004 -5,672¢+004
Molar Entropy [Btu/lomole-F] 2844 29,04 29,04
Heat Flow [Btu/hrd -2,770e+009 ~1,485¢+009 ~7.543¢+008
ooe || commmenonmert.|[_tun || cee | N 7 Ui ez lonred

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacidén en Aspen Hysys V.14,

En la Figura 4.25 se muestran la composicion de la corriente de Gas Residual para la

simulacion del proceso RSVPP en Aspen Hysys V.14.
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Figura 4.25. Composicion de Gas Residual en la Simulacion

Matenal Stream: 19

Warksheet | Attachments | Dynamics |
Worksheet Mole Fractions Vapour Phase
Conditions Methane 09770 0.9770
Eropertlgs. Ethane 0.0055 00055
Gomposition. || propane 00000 00000

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14,

4.5.3.6.  Deetanizadora
En representacion de la Zona de Fraccionamiento, la deetanizadora tiene un rol esencial
principalmente en el modo de operacion de recuperacion de etano. Las condiciones de operacion

que debe cumplir la columna Demetanizadora se especifican en la Figura 4.26.

Figura 4.26. Condiciones de la Columna Deetanizadora de la Simulacion

“olumn; C-301 / COL2 Fluid Pq Basis-1 / Peng-Robinsan (=HCR

Design | Parameters | Side Ops | \nhemalsl Rating ‘ Warksheet ‘ Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics‘

|
| Wericheet | ReLR @R WEOLR B0
Conditicns
Properfies | | Vepour 00000 00000 1,0000 00000
[ Compesitiors | Temperature [F 4570 7700 1996 1295
PF Specs
Pressure [psia 4641 4641 4569 4641
Molar Flow [fomale/hr] 1165 1.330e+004 7764 (693
Mass Flow [lo/hr] 3,958+ 004 507324005 26394005 28302+005
:de Ideal Lig Vol Flow [parrelfday] 5412 777064004 42754004 4136e+004
Malar Enthalpy [Btu/lbmale] -6,250e+004 -5,636e+004 -5,867e+004 -4,028e+004
|
Malar Entropy [Btu/lbmale-F] 3038 2088 37,59 2090
Heat Flow [Btu/hr} -1, 2042+007 -7 4896e+008 -4558=2+008 -3299e+008

Delete H Column Environment... H Run H Reset ‘ _ [¥] Update utlets  [] Iqnored

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14,
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La Figura 4.27 muestra la composicion de la corriente de Etano para la simulacion del

proceso RSVPP en Aspen Hysys V.14.

Figura 4.27. Composicion de la Recuperacion de Etano en la Simulacion

Material Stream: 39

Worksheet | Attachments | Dynamics |
Worksheet | Mole Fractions Vapour Phase
Conditions Methane 0.0000 0.0000
{F':r:uper't E: Ethane 07362 0.7362
nﬁrg.pf_?lsf:;d Propane 0.0994 0.0994
Petroleum Aosay || ZBUANE 0.0075 0.0075
K Value || n-Butane 0.0067 0.0067
User Variables i-Pentane 0.0002 0.0002

Fuente: Elaboracion propia en base a la simulacion en Aspen Hysys V.14,

4.5.4. Resultados de la Simulacion
Los resultados de la simulacion en Hysys respecto a la recuperacion de Gas Residual y

Etano en el proceso RSVPP se sintetizan en la Tabla 4.59.

Tabla 4.59. Resultados de la Simulacion RSVPP

Productos g2 4 L con
Hysys
Gas Residual [1b-mol/h] 94.651,83
Etano [1b-mol/h] 8.203,63

Fuente: Elaboracion Propia.

4.5.5. Esquema de Simulacion RSVPP
La Figura 4.28 muestra el esquema detallado del proceso RSVPP aplicado y adecuado
ala operatividad de la PSLCV, mostrando todos los equipos principales de la Unidad Criogénica

y parte del fraccionamiento para la recuperacion de etano.
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Figura 4.28. Esquema de la Simulacion de RSVPP

B I = TF RSVPP PSLCV.hsc - Aspen HYSYS V14 - aspenONE Fiowsheet - 8%
Home Economics Dynamics Equation Criented View Customize Resources Flowsheet/Modify Format Search Aspen Knowledge [.‘] v @
| Capital ___USD Usiitiess ___UsD/Yeasr (D || EnergySavings _Mw (%) (O | Exchangers- Unknown: 6 OK: 0 Risk 0 (8. | [Rbeiirrn WYy 0 E &

Pane
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e
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-
45

O |view Convergence Responsiveness: 5| 47% (=) I:_| ® [

Fuente: Elaboracion Propia.
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4.6. PRODUCTOS OBTENIDOS CON EL PROCESO RSVPP
La Tabla 4.60 muestra los flujos molares de los productos obtenidos en el proceso

RSVPP en ambos modos de operacion de las Unidades Criogénicas y la Zona de

Fraccionamiento.
Tabla 4.60. Productos Obtenidos del BM&E
Proceso de Unidades
Criogénicas Proceso RSVPP
Rechazo de Recuperacion

Productos Etano de Etano
Gas Residual [1b-mol/h] 92.403,53 94.666,18
Etano [Ib-mol/h] 0,00 8.266,60
GLP [Ib-mol/h] 4.084,62 2.967,06
Isopentano [Ib-mol/h] 118,92 129,14
Gasolina Estabilizada [1b-mol/h] 136,69 148,44

Fuente: Elaboracion Propia.

4.6.1. Productos Obtenidos Modo Rechazo de Etano

Para expresar los productos en unidades comerciales se hace la conversion de flujo
molar a unidades volumétricas o unidades de energia en el caso del gas residual que se
comprime juntamente con el etano, por otra parte, se convierte a flujo masico en el caso del
GLP, el isopentano y la gasolina estabilizada se expresan directamente en unidades
volumétricas.
4.6.1.1.  Gas Residual con Etano

De la corriente que sale del tope de la columna Demetanizadora excluyendo el reciclo
de gas residual que se inyecta como reflujo, representa un 83,56%. En esta corriente se

encuentra el etano.

b — mol
= 55.291,7260 [ ]

h

nGNResidual(Salida del Tope C—101)

. 83,56
= — %k
nGNResidual(Unidad Compresion) 100 Ngn Residual(Salida del Tope C—101)

83,56
=——%55.291,7260 [

Ngn Residual(Unidad Compresién) 100

b — mol
-
lb — mol
-

Considerando que se trabaja con dos trenes criogénicos paralelos el flujo molar total del

= 46.201,7663 [

nGNResidual(Unidad Compresion)

gas residual que sale de compresion es el doble.
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b — mol
= 92.403,5325[ ]

gy Residual Total (Unidad Compresion)
Convirtiendo a flujo volumétrico estandar
b —mol . 379,6 SCF . 24 h _ 841 83 » 10° SCF
h 1lb —mol 1dia ' dia

VGas Residual (Unidad Compresiéon) — 841,83 MMSCFD

92.403,53

O bien:

b —mol 379,6 SCF 24 h 365dias 307.269.10 = 10 SCF
* * * = . * _
h 1lb —mol 1dia 1 afio ’ afio

92.403,5325

MM ft3

MMSCF
Véas Residual (Unidad Compresion) — 307.269,10 W = 307.269,10

También se determina la cantidad de gas residual en funcion a su valor calorifico debido
a que para exportacion se utiliza este parametro. En la Tabla 4.61 se muestra las fracciones

molares de los componentes del gas residual incluyendo sus valores calorificos.

Tabla 4.61. Valor Calorifico del Gas Residual en Modo Rechazo de Etano con RSVPP

Valor
Componentes Xi Calorifico PC Xi*PC
[BTU/ft3]
Ci 0,9360 2.516,1 2.355,05
C2 0,0640 3.251,9 208,15
Total 1,0000 2.563,20

Fuente: Elaboracion Propia.

Entonces se tiene el valor calorifico del gas residual.

PCGas Residual (Unidad Compresion) T 2563'20 ft3
MMft3 BTU
307.269,10 ——— * 2.563,20 = 787.591.368,3 [MMBTUA]

ft3
Es importante resaltar que para la produccion de gas residual se considera solo un 80%

expresado en funcion a su valor calorifico, porque dicho porcentaje es el que se va directamente

a ventas, es decir 630.073.094,62 [MMBTUA].

4.6.1.2. GLP

El GLP se lo obtiene del tope de la columna Debutanizadora de la zona de

Fraccionamiento.
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b — mol
nGLP —_ 4‘ 084 62 [—]

En la Tabla 4.62 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes
para determinar el peso molecular promedio segin la composicion de la corriente para el calculo

del peso molecular promedio del GLP.

Tabla 4.62. Peso Molecular Promedio del GLP en Modo Rechazo de Etano con RSVPP

Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]

C 0,3769 16,04 6,0473
C 0,0345 30,20 1,0433
GCs 0,4246 44,10 18,7217
1C4 0,0709 58,12 4,1222
nCy 0,0927 58,12 5,3859
1Cs 0,0003 72,15 0,0204
nCs 0,0001 72,15 0,0062
Total 1,0000 35,3470

Fuente: Elaboracion Propia.

Entonces:

: 40846191 LM 3534790 0A4536kg | 1TM  24h
= . ) _— % ; * " . j
Mgy p h b — mol 11b 1000 kg dia

e,p = 1.571,77 [TMD]

O bien:

365 dias
mgp = 1.571,77 [dla EVrE
Mg p = 573.695,73 [TMA]
4.6.1.3. Isopentano
El isopentano se lo obtiene del tope de la columna Deisopentanizadora de la zona de
Fraccionamiento.

Ib — mol
nlsopentano 118 93 [—]

En la Tabla 4.63 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes
para el célculo del peso molecular promedio del isopentano segiin la composicion de la

corriente.
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Tabla 4.63. Peso Molecular Promedio del Isopentano en Modo Rechazo de Etano con

RSVPP
Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]

1C4 0,0122 58,12 0,7115

nCy 0,0321 58,12 1,8686

iCs 0,9497 72,15 68,5208

nCs 0,0059 72,15 0,4264
Total 1,0000 71,5274

Fuente: Elaboracion Propia.

En la Tabla 4.64 se muestra el flujo molar, masico y la densidad de cada componente de

la corriente de isopentano para el calculo del flujo volumétrico total de dicha corriente.

Tabla 4.64. Calculo del Flujo Volumétrico del Isopentano en Modo Rechazo de Etano

con RSVPP
Densidad

Componentes Moles [Ib-mol] Masa [Ib/h] (Ib/f3] V [ft3/h]

1C4 1,4557 84,6110 35,1099 2,4099

nC4 3,8231 222:2153 36,4266 6,1004
iC5 112,9370 8.148,4037 39,1000 208,3991

nC5 0,7029 50,7117 39,0800 1,2976
Total 118,9187 8.505,9418 218,2070

Fuente: Elaboracion Propia.

1Bbl  24h
E 3
561458 ft3  dia

Vlsopentano = 932,74 [BPD]

ft?
Vlsopentano = 218,21 T *

Convirtiendo en flujo anual.

365 dias
“lafio
Visopentano = 340 451,64[BPA]

VIsopentano = 932,74 [BPD] *

4.6.1.4.  Gasolina Estabilizada
Del fondo de la columna Deisopentanizadora, que es la tltima unidad de la zona de

fraccionamiento, se obtiene la gasolina estabilizada.
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b — mol]
h

Enla Tabla 4.65 Se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

Ngasolina = 136»69[

para el calculo del peso molecular promedio de la Gasolina.

Tabla 4.65. Peso Molecular Promedio de la Gasolina Estabilizada en Modo Rechazo de

Etano con RSVPP

Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM

[1b/Ib-mol]

1Cs 0,0083 72,15 0,6021
nCs 0,5091 72,15 36,7286
nCs 0,3377 84,16 28,4215
nCs 0,1115 100,20 11,1768
nCs 0,0291 114,23 3,3294
nCy 0,0042 128,20 0,5389
Total 1,0000 80,7974

Fuente: Elaboracion Propia.

En la Tabla 4.66 se muestra el flujo molar, donde se determina el flujo masico mediante
el peso molecular y se utiliza la densidad de cada componente de la corriente de Gasolina para

el calculo del flujo volumétrico total de dicha corriente.

Tabla 4.66. Calculo del Flujo Volumétrico de la Gasolina Estabilizada en Modo Rechazo
de Etano con RSVPP

Densidad

Componentes Moles [Ib-mol] Masa [Ib/h] [Ib/ft3] V [ft3/h]
iCs 1,1408 82,3071 39,1000 2,1050

nCs 69,5836 5.020,4600 39,0800 128,4662

nCs 46,1610 3.884,9543 42,0000 92,4989

nC; 15,2465 1.527,7634 42,7000 35,7790

nCs 3,9840 455,0984 43,9000 10,3667
nCo 0,5746 73,6660 44,8000 1,6443

Total 136,6906 11.044,2492 270,8602

Fuente: Elaboracion Propia.

Entonces:

1Bbl  24h
*
561458 ft3 dia

ft?
Viasotina = 270,8602 T *
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Vieasotina = 1.157,82 [BPD]
Convirtiendo a flujo volumétrico anual.

365 dias

Viasotina = 1.157,82 [BPD] * T ano

Bbl
Viasotina = 422.602,49 [E]

4.6.2. Productos Obtenidos Modo Recuperacion de Etano

Para expresar los productos en unidades comerciales se hace la conversion de flujo
molar a unidades volumétricas o unidades de energia en el caso del gas residual, respecto al
etano y GLP se convierte a flujo masico, en cuanto al isopentano y la gasolina estabilizada se
expresan directamente en unidades volumétricas.
4.6.2.1.  Gas Residual

De la corriente que sale del tope de la columna Demetanizadora excluyendo el reciclo
de gas residual que se inyecta como reflujo, representa un 83,56%.

b — mol]

r.IGNResidual(_‘ialida del Tope C—101) = 56.645,63 [

) 83,56
nGNResidual(Unidad Compresion) — 100 Y nGNResidual(Salida del Tope C—101)

) 83,56
nGNResidual(Unidad Compresion) — 100

b — mol
* 56.645,63 [—]

) — mol
nGNResidual(Unidad Compresién)

= 47.333 09[

Considerando de que se trabaja con dos trenes criogénicos paralelos el flujo molar total
del gas residual que sale de compresion es el doble.

— mol
= 94.666,18 [—]

nGNResidual Total (Unidad Compresion)

Convirtiendo a flujo volumétrico estandar:

lb—mol 3796 SCF 24h SCF
94.666,1762 * * — = 862,45 * 10®° — = 862,45MMSCFD
h 11lb—mol 1dia dia

O bien:

365 dias MMSCF
862,45 MMSCFD * ——— = 314.793,06 ——
1 ano ano

MMSCF MMft3
Véas Residual (Unidad Compresién) = 314.793,06 [W] = 314.793,06 afio
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En la Tabla 4.67 se muestra las fracciones molares de los componentes del gas residual

incluyendo sus valores calorificos para el calculo del valor calorifico del Gas Residual.

Tabla 4.67. Valor Calorifico del Gas Residual en Modo Recuperacion de Etano con

RSVPP
Valor
Componentes Xi Cali))rciﬁco Xi*PC
[BTU/ft]
Ci 0,9986 2516,1 2.512,61
C 0,0014 3251,9 4,50
Total 1,0000 2.517,11

Fuente: Elaboracion Propia.

Entonces:

BTU
PCGas Residual (Unidad Compresion) =25 1711 1 ft3

Por lo tanto:

Mft3 BTU
% 2517,11

MMBTU
314 793,0569 . —]
afo ft3

= 792 369 972,2 [ ~
afo
4.6.2.2.  Etano
El Etano se lo obtiene del tope de la columna Deetanizadora de la zona de
Fraccionamiento.

) lb — mol
Ngiano = 8266,60 [T]

Enla Tabla 4.68 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

para el calculo del peso molecular promedio del Etano.

Tabla 4.68. Peso Molecular Promedio del Etano en Modo Recuperacion de Etano con

RSVPP
Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]

C 0,1348 16,04 2,1633

C 0,8629 30,20 26,0590

Gs 0,0023 44,10 0,1005

Total 1,0000 28,3227

Fuente: Elaboracion Propia.
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Entonces:

. ’ 8 322 * ! M

Mgrano = 2.548,86 [TMD]

O bien:
] TMy 365dias
Mgrano = 2 548,86 [% oo
Mgrano = 930.333,90 [TMA]
4.6.2.3. GLP
El GLP se lo obtiene del tope de la columna Debutanizadora de la zona de
Fraccionamiento.
figLp = 2967,06 [—lb _h"wl]

En la Tabla 4.69 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

para determinar el peso molecular promedio del GLP.

Tabla 4.69. Peso Molecular Promedio del GLP en Modo Recuperacion de Etano con

RSVPP
Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]

Ci 0,0000 16,04 0,0000
C 0,1265 30,20 3,8212
Cs 0,6284 44,10 27,7089
1C4 0,1060 58,12 6,1626
nCq 0,1385 58,12 8,0519
iCs 0,0004 72,15 0,0304
nCs 0,0001 72,15 0,0093
Total 1,0000 45,7844

Fuente: Elaboracion Propia.

Entonces:

b —

) mol lb 0,4536 kg 1TM 24 h
Mg p = 2.967,O6T x 45,7844 *

lb—mol  1lb  1000kg dia
rhGLp = 14’78,87 [TMD]

O bien:
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] TMy1 365 dias
g p = 1.478,87 [E * T afo
Mg p = 539.786,41 [TMA]
4.6.2.4. Isopentano
El isopentano se lo obtiene del tope de la columna Deisopentanizadora de la zona de
Fraccionamiento.
b — mol]
h

En la Tabla 4.70 se determina el peso molecular promedio del isopentano segun la

r.llsopentano = 129'14‘[

composicion de la corriente, es decir mediante las fracciones molares y peso molecular de los

componentes.

Tabla 4.70. Peso Molecular Promedio del Isopentano en Modo Recuperacion de Etano

con RSVPP
Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]

1C4 0,0122 58,12 0,7115

nCy 0,0321 58,12 1,8686

iCs 0,9497 72,15 68,5208

nCs 0,0059 72,15 0,4264
Total 1,0000 71,5274

Fuente: Elaboracion Propia.

En la Tabla 4.71 se muestra el flujo molar, masico y la densidad de cada componente de

la corriente de Isopentano para el calculo del flujo volumétrico total de dicha corriente.

Tabla 4.71. Calculo del Flujo Volumétrico del Isopentano en Modo Recuperacion de

Etano con RSVPP
Densidad

Componentes Moles [Ib-mol] Masa [Ib/h] [Ib/f63] V [ft3/h]

1C4 1,5808 91,8842 35,1099 2,6170

nC4 4,1518 241,3169 36,4266 6,6247

iC5 122,6450 8.848,8396 39,1000 226,3130

nC5 0,7633 55,0709 39,0800 1,4092

Total 129,1409 9.237,1116 236,9640

Fuente: Elaboracion Propia.
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Entonces:

1 Bbl 24 h
ES ES
5614578 ft3  dia

fte
Vlsopentano = 236,9640 T

Visopentano = 1.434,97 [BPD]

Convirtiendo:
365 dias

Vlsopentano = 1.434,97 [BPD] * T afio

Visopentano = 523.765,50[BPA]
4.6.2.5.  Gasolina Estabilizada
Del fondo de la columna Deisopentanizadora, que es la ultima unidad de la zona de

fraccionamiento, se obtiene la gasolina estabilizada.
b — mol]
h

En la Tabla 4.72 se muestra las fracciones molares y peso molecular de los componentes

Ngasolina = 148'44‘[

para el calculo del peso molecular promedio de la Gasolina.

Tabla 4.72. Peso Molecular Promedio de la Gasolina Estabilizada en Modo
Recuperacion de Etano con RSVPP

Peso
Componentes Xi Molecular Xi*PM
[1b/Ib-mol]
iCs 0,0083 72,15 0,6021
nCs 0,5091 72,15 36,7286
nCs 0,3377 84,16 28,4215
nCs 0,1115 100,20 11,1768
nCs 0,0291 114,23 3,3294
nGCy 0,0042 128,20 0,5389
Total 1,0000 80,7974

Fuente: Elaboracion Propia.

En la Tabla 4.73 se determina el flujo masico de los componentes de la corriente de

Gasolina para que, con ayuda de la densidad, se expresen los valores en flujo volumétrico.
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Tabla 4.73. Calculo del Flujo Volumétrico de la Gasolina Estabilizada en Modo
Recuperacion de Etano con RSVPP

Densidad

Componentes  Moles [Ib-mol] masa [Ib/h] [Ib/f3] V [ft3/h]

iCs 1,2388 89,3822 39,1000 2,2860
nCs 75,5650 5.452,0181 39,0800 139,5092
nCe 50,1290 4.218,9045 42,0000 100,4501

nCs; 16,5571 1.659,0898 42,7000 38,8546

nCg 4,3265 494,2186 43,9000 11,2578

nCo 0,6240 79,9984 44,8000 1,7857
Total 148,4405 11.993,6116 294,1433

Fuente: Elaboracion Propia.
Entonces:
1 Bbl 24 h

ft?
na = 294,1433 |1—
Veasotina = 294 33[ h | 5614578 f£2  dia

Veasotina = 1.257,34 [BPD]

Convirtiendo a flujo anual.

Viasotina = 1.257,34 [BPD] * M
1 afio
Viasotina = 458.929,35[BPA]
4.6.3. Producciéon Optima con RSVPP
Recopilando la conversion los flujos molares de los productos obtenidos diariamente se
expresa los mismos en unidades de flujo volumétrico y masico en la Tabla 4.74 cuyas cantidades

se calculan a partir de la capacidad de produccion 6ptima.

Tabla 4.74. Produccién Diaria Optima con RSVPP

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV
Rechazo de  Recuperacion

Productos Etano de Etano
Gas Residual [MMSCFD] 841,83 862,45
Etano [TMD] 0,00 2.548,86
GLP [TMD] 1.571,77 1.478,87
Isopentano [BPD] 932,74 1.012,92
Gasolina Estabilizada [BPD] 1.157,82 1.257,34

Fuente: Elaboracion Propia
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La Tabla 4.75 expresa la produccion anual convirtiendo los flujos molares de los

productos obtenidos en flujos volumétricos y masicos.

Tabla 4.75. Producciéon Anual Optima con RVSPP

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV
oducos Mpharode Reeuprai
Gas Residual [MMSCFA] 307.269,10 314.793,06
Etano [TMA] 0,00 930.333,90
GLP [TMA] 573.695,73 539.786,41
Isopentano [BPA] 340.451,64 369.716,83
Gasolina Estabilizada [BPA]  422.602,49 458.929,35

Fuente: Elaboracion Propia

También es posible expresar el gas residual en unidades de energia como indica la Tabla

4.76.

Tabla 4.76. Produccion Anual Optima con RSVPP en Unidades Comerciales

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV
Rechazo de Recuperacion

Productos Etano de Etano
Gas Residual [MMBTUA] 789.739.172,19  793.977.581,78
Etano [TMA] 0,00 904.130,55
GLP [TMA] 566.378,10 538.407,29
Isopentano [BPA] 340.451,64 369.716,83
Gasolina Estabilizada
[BPA] 422.602,49 458.929,35

Fuente: Elaboracion Propia.

4.6.4. Produccion Caso Turndown con RSVPP

Es importante ajustar el calculo de la produccion a una carga de gas de alimentacion del
50% (Turn down) debido a los registros de la PSLCV de los tltimos afios, calculando asi la
produccion real que se tendria con el proceso RSVPP y su comparacion con los registros
estadisticos de produccion actual. La Tabla 4.77 muestra la produccion real expresada en

unidades de flujo molar.
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Tabla 4.77. Produccion Caso Turndown con RVSPP en Flujo Molar

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSVPP
Rechazo de Recuperacion

Productos Etano de II)Etano
Gas Residual [1b-mol/h] 46201,77 47333,09
Etano [Ib-mol/h] 0,00 4133,30
GLP [lIb-mol/h] 2042,31 1483,53
Isopentano [Ib-mol/h] 59,46 64,57
Gasolina Estabilizada [1b-mol/h] 68,35 74,22

Fuente: Elaboracion Propia en Base a Ajuste en el Balance de Materia.

Recopilando la conversion los flujos molares caso Turndown de los productos obtenidos

diariamente se expresa los mismos en flujos volumétricos y masicos en la Tabla 4.78.

Tabla 4.78. Produccion Diaria Caso Turndown con RSVPP

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSVPP
Rechazo de  Recuperacion

Prodystes Etano de Etano
Gas Residual [MMSCEFD] 420,92 431,22
Etano [TMD] 0,00 1.274,43
GLP [TMD] 785,88 739,43
Isopentano [BPD] 466,37 506,46
Gasolina Estabilizada [BPD] 578,91 628,67

Fuente: Elaboracion Propia en Base a Ajuste en el Balance de Materia.
La Tabla 4.79 expresa la produccion anual para el caso Turndown.

Tabla 4.79. Produccion Anual Caso Turndown con RSVPP

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSVPP
Rechazo de  Recuperacion
Productos Etano de Il)Etano
Gas Residual [MMSCFA] 153.634,55 157.396,53
Etano [TMA] 0,00 465.166,95
GLP [TMA] 286.847,87 269.893,21
Isopentano [BPA] 170.225,82 184.858,41

Gasolina Estabilizada [BPA] 211.301,25 229.464,68
Fuente: Elaboracion Propia en Base a Ajuste en el Balance de Materia.
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También es posible expresar el gas residual en unidades de energia como indica la Tabla

4.80.

Tabla 4.80. Produccién Anual Optima con RSVPP en Unidades Comerciales

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSVPP
Rechazo de  Recuperacion
Productos Etano de [])Ztano
Gas Residual [MMBTUA] 393.795.684,14 396.184.986,09
Etano [TMA] 0,00 465.166,95
GLP [TMA] 286.847,87 269.893,21
Isopentano [BPA] 170.225,82 184.858,41

Gasolina Estabilizada [BPA] 211.301,25 229.464,68
Fuente: Elaboracion Propia en Base a Ajuste en el Balance de Materia.

4.7. ANALISIS DE RESULTADOS
4.7.1. Produccién Optima con los Procesos RSV y RSVPP

En la Tabla 4.81 se observan los flujos molares de los productos obtenidos en los
procesos RSV y RSVPP segtin el modo de operacion de las Unidades Criogénicas y la Zona de
Fraccionamiento, mostrando claramente el incremento de la produccion aplicando la tecnologia

RSV mejorada, es decir el proceso RSVPP.

Tabla 4.81. Productos Obtenidos del BM&E

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de  Recuperacion Rechazo de Recuperacion
Etano de Etano Etano de Etano

Gas Residual [Ib-mol/h] 92.655,52 94.858,24 92.403,53 94.666,18
Etano [Ib-mol/h] 0,00 8.048,24 0,00 8.266,60
GLP [Ib-mol/h] 3.783,05 2.955,57 4.084,62 2.967,06
Isopentano [Ib-mol/h] 118,92 129,14 118,92 129,14
Gasolina Estabilizada [1b-
mol/h] 136,69 148,44 136,69 148,44

Fuente: Elaboracion Propia.

Convirtiendo los valores del balance expresadas como flujo volumétrico y masico

diarias se construye la Tabla 4.82.
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Tabla 4.82. Produccion Diaria en Flujo Volumétrico y Masico

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de Recuperacion Rechazo de Recuperacion

Etano de Etano Etano de Etano

Gas Residual [MMSCFD] 844,13 864,20 841,83 862,45

Etano [TMD] 0,00 2.477,07 0,00 2.548,86

GLP [TMD] 1.551,72 1.475,09 1.571,77 1.478,87

Isopentano [BPD] 932,74 1.012,92 932,74 1.012,92

Gasolina Estabilizada

[BPD] 1.157,82 1.257,34 1.157,82 1.257,34

Fuente: Elaboracion Propia.

La capacidad 6ptima de produccion con la que trabaja la planta es determinada mediante
la Ec.67. Para el modo operacion rechazo de etano el calculo se realiza con la produccion real
de gas residual 841,83 MMSCFD entre la producciéon de disefio que corresponde a 978
MMSCEFED vy se lo expresa en porcentaje.

Produccién 6ptima

Capacidady =
p OPTIMA Produccion de disefio

* 100% Ec.67

. " . Produccion optima 100%
< = *

APACLEatorriva = produccion de diseno ’
841,83 MMSCFD

Capacidadggcuazo pe Erano = 978 MMSCFD * 100%

Capacidadggcnazo pe erano = 86,07 %

Para determinar la capacidad 6ptima de produccion con la que trabaja la planta en modo
recuperacion de etano, se divide la produccion real de gas residual 862,45 MMSCEFD entre la
produccion de disefio que corresponde a 978 MMSCEFD vy se lo expresa en porcentaje.

862,45 MMSCFD

CapacidadggcypgraciOn DE ETANO = 978 MMSCFD *100%

Capacidadggcypgracion pe erano = 88,18 %

Por lo tanto, se puede alcanzar una capacidad promedio de la operatividad tanto en modo

rechazo y recuperacion de etano es de aproximadamente 87%.

Capacidadgecrazo pe erano + Capacidadggcyperacion e ETano
2

86,07 % + 88,18 %
2

CapaCidadpROMEDlo = 87,12%

Capacidadpromepio =

Capacidadpromepio =
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Por otra parte, los valores del balance también son expresadas como flujo volumétrico

y masico anuales se construye la Tabla 4.83.

Tabla 4.83. Produccion Anual en Flujo Volumétrico y Masico

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de Recuperacion Rechazo de Recuperacion
Etano de Etano Etano de Etano

Gas Residual [MMSCFA] 308.107,04 315.431,73 307.269,10 314.793,06
Etano [TMA] 0,00 904.130,55 0,00 930.333,90
GLP [TMA] 566.378,10 538.407,29 573.695,73 539.786,41
Isopentano [BPA] 340.451,64 369.716,83 340.451,64 369.716,83
Gasolina Estabilizada
[BPA] 422.602,49 458.929,35 422.602,49 458.929,35

Fuente: Elaboracion Propia.

Las unidades comerciales del gas residual se pueden expresar en forma de energia como

indica la Tabla 4.84, donde ademaés se aprecia claramente que, para la capacidad 6ptima segiin

las condiciones de disefo, se tiene un incremento claro en la produccion de Etano y GLP y se

logra mantener estable la produccion de Isopentano y Gasolina Estabilizada.

Tabla 4.84. Produccién Optima con RSV y RSVPP en Unidades Comerciales

Proceso de Unidades
Criogénicas

Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de  Recuperacion Rechazo de Recuperacion
Etano de Etano Etano de Etano

Gas Residual
[MMBTUA] 789.739.172,19 793.977.581,78 787.591.368,27 792.369.972,19
Etano [TMA] 0,00 904.130,55 0,00 930.333,90
GLP [TMA] 566.378,10 538.407,29 573.695,73 539.786,41
Isopentano [BPA] 340.451,64 369.716,83 340.451,64 369.716,83
Gasolina Estabilizada
[BPA] 422.602,49 458.929,35 422.602,49 458.929,35

Fuente: Elaboracion Propia.

4.7.2. Produccion Caso Turndown con los Procesos RSV y RSVPP

Se ajusta el calculo de la produccion a una carga de gas de alimentacion del 50% (Caso

Turndown) debido a los registros de la PSLCV de los ultimos afios, calculando asi la produccion

real que se tendria con el proceso RSVPP y su comparacion con los registros estadisticos de

212



produccioén actual. La Tabla 4.85 muestra la produccion caso Turndown expresada en unidades
de flujo de los productos obtenidos en los procesos RSV y RSVPP segtin el modo de operacion
de las Unidades Criogénicas y la Zona de Fraccionamiento, mostrando claramente el incremento
de la produccion aplicando la tecnologia RSV mejorada, es decir el proceso RSVPP a estas

condiciones.
Tabla 4.85. Produccion Caso Turndown en Flujo Molar

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de Recuperacion Rechazo de Recuperacion
Etano de Etano Etano de Etano

Gas Residual [Ib-mol/h] 46327,76 47429,12 46201,77 47333,09
Etano [Ib-mol/h] 0,00 4024,12 0,00 4133,30
GLP [Ib-mol/h] 1891,53 1477,79 2042,31 1483,53
Isopentano [Ib-mol/h] 59,46 64,57 59,46 64,57
Gasolina Estabilizada [1b-
mol/h] 68,35 74,22 68,35 74,22

Fuente: Elaboracion Propia.

Convirtiendo los valores del balance expresadas como flujo volumétrico y masico

diarias se construye la Tabla 4.86.

Tabla 4.86. Produccion Caso Turndown Diaria en Flujo Volumétrico y Masico

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de  Recuperacion Rechazo de Recuperacion
Etano de Etano Etano de Etano
Gas Residual [MMSCFD] 422,06 432,10 420,92 431,22
Etano [TMD] 0,00 1.238,54 0,00 1.274,43
GLP [TMD] 775,86 737,54 785,88 739,43
Isopentano [BPD] 466,37 506,46 466,37 506,46
Gasolina Estabilizada [BPD] 578,91 628,67 578,91 628,67

Fuente: Elaboracion Propia.

Convirtiendo los valores del balance expresadas como flujo volumétrico y masico

anuales se construye la Tabla 4.87.
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Tabla 4.87. Produccion Caso Turndown Anual en Flujo Volumétrico y Masico

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de Recuperacion Rechazo de Recuperacion
Etano de Etano Etano de Etano
Gas Residual [MMSCFA] 154.053,52 157.715,86 153.634,55 157.396,53
Etano [TMA] 0,00 452.065,28 0,00 465.166,95
GLP [TMA] 283.189,05 269.203,65 286.847,87 269.893,21
Isopentano [BPA] 170.225,82 184.858,41 170.225,82 184.858,41
Gasolina Estabilizada [BPA] 211.301,25 229.464,68 211.301,25 229.464,68

Fuente: Elaboracion Propia.

Las unidades comerciales del gas residual se pueden expresar en forma de energia como

indica la Tabla 4.88.

Tabla 4.88. Produccion Caso Turndown con RSV y RSVPP en Unidades Comerciales

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Productos Rechazo de  Recuperacion Rechazo de  Recuperacion
Etano de Etano Etano de Etano

Gas Residual  MMBTUA] 394.869.586,09 396.988.790,89 393.795.684,14 396.184.986,09
Etano [TMA] 0,00 452.065,28 0,00 465.166,95
GLP [TMA] 283.189,05 269.203,65 286.847,87 269.893,21
Isopentano [BPA] 170.225,82 184.858,41 170.225,82 184.858,41
Gasolina Estabilizada
[BPA] 211.301,25 229.464,68 211.301,25 229.464,68

Fuente: Elaboracion Propia.

4.7.3. Comparacion de Resultados de BM&E y HYSYS
4.7.3.1.  Obtencion de productos en Modo Recuperacion de Etano con RSVPP

En la Tabla 4.89 se muestra la comparacion de los flujos molares de los productos
obtenidos en el proceso RSVPP obtenido mediante las ecuaciones de Balance de Materia y
Energia y mediante la simulacion en Hysys para el Modo de Operacién de Recuperacion de

Etano.

Tabla 4.89. Comparacion de Resultados del Proceso RSVPP

Unidades Criogénicas Proceso RSVPP
Productos RSVPP con RSVPP con
BM&E Hysys
Gas Residual [Ib-mol/h] 47333,09 47.325,91
Etano [Ib-mol/h] 4133,30 4.101,81

Fuente: Elaboracion Propia.
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4.7.3.2.  Potencia del Compresor de Entrada del Proceso RSVPP

Las variables de operacion del compresor de entrada resultan muy simulares puesto que
para una presion de salida del compresor de 1.000 [psig] es decir 1.014,7 [psia] establecida para
los calculos matematicos de tiene una temperatura de salida de 108,24 [°F] con el Balance de
Energia y con la simulacion se alcanza practicamente el mismo valor 108,1[°F]. Respecto a la
potencia del compresor a implementarse para elevar la presion del gas de alimentacion, en la
simulacion se obtiene un resultado de 2.667,98 [HP] y por célculos matematicos se obtiene un
valor de 3.976,9 [HP].
4.7.4. Eficiencia de Recuperacion de LGN

La Tabla 4.90 claramente refleja los resultados de la eficiencia de recuperacion gracias
a la cantidad de LGN de las corrientes de alimentacion que se condensa en los intercambiadores

de calor segtn el tipo de proceso empleado en las Unidades Criogénicas.

Tabla 4.90. Eficiencia de Recuperacion de LGN

Proceso de Unidades

Criogénicas Proceso RSV Proceso RSVPP
Eficiencia de Recuperacién Rechazo de Recuperacion Rechazo Recuperacion
P Etano de Etano de Etano de Etano
0
/LGN condensados en 35,08 55,47 63,62 87,20
Intercambiadores

Fuente: Elaboracion Propia.

Mediante la comparacion de las caracteristicas de los modos de operacién que permite
el proceso RSV, entre recuperacion y rechazo de etano, encontrado que los pardmetros de
operacion tienden a ser inestables debido a una ligera variacion de configuracion de equipos de
las unidades criogénicas dentro del procesamiento del Gas Natural y respecto a la recuperacion
de LGN se tienen valores de 35,08% en modo rechazo de etano y 55,47% en modo recuperacion
de etano.

La tecnologia mejorada RSVPP en comparacion con el RSV convencional inicamente
agrega un compresor de entrada, lo que permite que el gas de alimentacion intercambie calor a
alta presion en los intercambiadores, donde el calor latente del gas de alimentacion es menor a
alta presion, lo que resulta més propicio para la separacion previa de hidrocarburos pesados en
el separador criogénico y una mayor expansion. El aumento de la presion de entrada y la

eficiencia adiabatica de los compresores también son formas efectivas de reducir la
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irreversibilidad del proceso, juntamente con la optimizacion del ciclo de refrigeracion permiten
alcanzar una recuperacion de LGN de 63,62% para el modo rechazo de etano y 87,20% para el
modo recuperacion de etano, siendo mayor debido al aporte del sistema de refrigeracion por
propano considera en los balances de materia y energia; por consiguiente, esta tecnologia esta
desarrollada especificamente para el gas de alimentacidon con caracteristicas simulares al gas de
entrada a la PSLCV.
4.7.5. Incremento de la Produccion

En la Tabla 4.91 se tiene un resumen del registro de produccion actual diaria de la
PLSCV, juntamente con las cantidades de los productos obtenidos con los procesos RSV y
RSVPP seglin los balances de materia expresados en flujos volumétricos y masicos para

apreciar el incremento.

Tabla 4.91. Incremento de la Produccion Diaria expresados en Flujos Volumétricos y

Masicos
Reglstro.(’ie Proceso RSV Proceso RSVPP
Prodggeugr (Convencional) (Mejorado)
Actual )
Productos Rechazo de Rechazo Recuperacion Rechazo Recuperacion
Etano Actual de Etano de Etano de Etano de Etano

Gas Residual
[MMSCFD] 406,96 422,06 432,10 420,92 431,22
Etano [TMD] 0,00 0,00 1238,54 0,00 1274,43
GLP [TMD] 740,47 775,86 737,54 785,88 739,43
Isopentano [BPD] 317,16 466,37 506,46 466,37 506,46
Gasolina 522,01 578,91 628,67 578,91 628,67

Estabilizada [BPD]

Fuente: Elaboracion Propia.

Elincremento de la produccion diaria de gas residual se muestra en la Figura 4.29, donde
se observa que la produccion actual de gas residual de la PSLCV estd por debajo de la
produccion que deberia tenerse con el proceso RSV convencional y el proceso mejorado

RSVPP.
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Figura 4.29. Incremento de la Produccion Diaria de Gas Residual

Produccion de Gas Residual en MMSCFD
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Fuente: Elaboracion Propia.

La Figura 4.30 muestra la produccion diaria de etano, se observa las diferencias en las
cantidades de etano obtenidas con el proceso RSV convencional y el proceso mejorado RSVPP

solamente en el modo de operacion de recuperacion de etano.
Figura 4.30. Incremento de la Produccion Diaria de Etano

Produccion de Etano en TMD
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Fuente: Elaboracion Propia.
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El incremento de la produccion diaria de GLP se muestra en la Figura 4.31, donde se
observa que la produccion actual de este producto de la PSLCV esté por debajo de la produccion
que deberia tenerse con el proceso RSV convencional. También se puede observar las

diferencias con la produccion del proceso mejorado RSVPP.

Figura 4.31. Incremento de la Produccion Diaria de GLP

Produccion de GLP en TMD
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Fuente: Elaboracion Propia.

La Figura 4.32 muestra el incremento de la produccion diaria de Isopentano, donde se
observa que la produccion actual de este producto de la PSLCV esté por debajo de la produccion
que deberia tenerse con el proceso RSV convencional. También se puede comparar con la

produccion del proceso mejorado RSVPP.
Figura 4.32. Incremento de la Produccion Diaria de Isopentano

Produccion de Isopentano en BPD
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Fuente: Elaboracion Propia.
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La Figura 4.33 muestra el incremento de la produccion diaria de Gasolina Estabilizada,

donde se observa que la produccion actual de gasolina obtenida en la PSLCV esta por debajo

de la produccion que deberia tenerse con el proceso RSV convencional. También se puede

comparar con la produccion del proceso mejorado RSVPP.

Figura 4.33. Incremento de la Produccion Diaria de Gasolina Estabilizada

Produccion de Gasolina Estabilizada en BPD
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Fuente: Elaboracion Propia.
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CAPITULO 5 - EVALUACION ECONOMICA

El estudio econémico dentro de la elaboracion de un proyecto es muy importante ya
que a partir del resultado de este estudio depende la factibilidad econdémica del proyecto. En el
presente capitulo se hace una evaluacion econdmica basada en el analisis de inversiones, costos
totales, ingresos, flujo de caja y los indicadores financieros Valor Actual Neto (VAN), Tasa
Interna de Retorno (TIR) y tiempo de retorno de la inversion (Payback) para determinar si es
conveniente o no la realizacion de este proyecto.

5.1. ANALISIS DE INVERSIONES

Las inversiones involucran varios aspectos ademas de la compra de equipos necesarios

para la adecuacion y mejoramiento de la planta separadora de liquidos Carlos Villegas PSLCV,

mostrados en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1. Costos para la Compra de Equipos

Costo Unitario

Detalle Cantidad Total [Sus]
[Sus]
Compresor 2 2.000.000 4.000.000
Kit de Accesorios 2 82.000 164.000
Total 4.164.000

Fuente: Elaborado en base a Elaborado en base a Comprehensive comparison of enhanced recycle

split vapour processes for ethane recovery, Zhang et al., 2020.

Enla Tabla 5.2 se muestran los costos de los equipos, incluyendo los costos de transporte
e instalacion. Se consideran los costos de transporte como el 10 % y los costos de instalacion

como el 25% del costo de compra de equipos.

Tabla 5.2. Analisis de Inversion de Equipos

Detalle Monto [Sus]

Equipos 4.164.000
Transporte de equipos 416.400
Instalacion de equipos 832.800
Instrumentos de control 1.041.000

Obras civiles y planchadas 416.400
Costos administrativos e
Imprevistos (10%)
Total 7.287.000

Fuente: Elaboracion Propia.

416.400
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Los equipos, instalaciones y aspectos relacionados forman parte de los activos fijos y/o
tangibles involucrados en el presente proyecto, los cuales se describen en las Tablas 5.3 donde

se considera los equipos de la PSLCV y la instrumentacion complementaria.

Tabla 5.3. Activos Fijos en Modo Rechazo de Etano

Activo Fijo Importe [Sus]
Equipos e Instalaciones 7.287.000
Instrumentacion
Complementaria 550.000.000
Total 557.287.000

Fuente: Elaboracion Propia.

Ademas, en la Tabla 5.4 se considera tanto los equipos de la PSLCV como aquellos
correspondientes al proyecto del complejo petroquimico en caso debido al modo de operacion

recuperacion de etano.

Tabla 5.4. Activos Fijos en Modo Recuperacion de Etano

Activo Fijo Importe [$us]
Equipos e Instalaciones 7.287.000
Complejo Petroquimico 1.200.000.000

Total 1.207.287.000

Fuente: Elaboracion Propia.

También, se realiza la depreciacion de los activos fijos en las Tablas 5.5 y 5.6, en funcioén
al importe de dichos activos y a los afios de vida tutil segliin los criterios de preparacion y

evaluacion de proyectos.

Tabla 5.5. Depreciacion de los Activos Fijos en Modo Rechazo de Etano

Activo Fijo Importe [S$us] Aiios de Vida Util Depreciacion [$us]
Equipos e Instalaciones 7.287.000 8 910.875
Instrumentacion 550.000.000 10 55.000.000
Complementaria

Total 557.287.000 55.910.875

Fuente: Elaboracion Propia.

Tabla 5.6. Depreciacion de los Activos Fijos en Modo Recuperacion de Etano

Activo Fijo Importe [Sus] Afos de Vida Util Depreciacién [$us]
Equipos e Instalaciones 7.287.000 8 910.875
Complejo Petroquimico ~ 1.200.000.000 40 30.000.000

Total 1.207.287.000 30.910.875

Fuente: Elaboracion Propia.
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En todo proyecto también se considera esencial tomar en cuenta los activos intangibles

involucrados, los cuales se describen en la Tabla 5.7.

Tabla 5.7. Activos Intangibles

Activo Intagible Importe [Sus]
Licencia y permisos 500.000
Ingenieria 1.000.000
Construccion y Servicios 2.186.100
Administracion de 600.000
proyecto

Total 4.286.100

Fuente: Elaboracion Propia.

Se realiza la amortizacion de los activos intangibles en la Tabla 5.8.

Tabla 5.8. Amortizacion de los Activos Intangibles

Activo Intagible Importe [$us] \éiggsl'?t(izl AmO[I;lllzsz]tcwn
Licencia y permisos 500.000 4 125.000
Ingenieria 1.000.000 5 200.000
Disefio del Proyecto 2.186.100 4 546.525
Administracion de
proyecto 600.000 5 120.000

Total 4.286.100 991.525

Fuente: Elaboracion Propia.

Para determinar el capital minimo necesario se inicia analizando los costos laborales

mensuales y su equivalente en délares americanos [$us], segun el personal de la PSLCV como

indica la Tabla 5.9.

Tabla 5.9. Costo Laboral Mensual

Cargo Sueldo [$us] Cantidad Importe [Sus]
Gerencia 1.428,57 1 1.428,57
i‘(’ilzr‘l’geisfmcién 1.142,86 10 11.428,57
Gerencias 1.214,29 10 12.142,86
Jefaturas 1.085,71 10 10.857,14
Divisiones 771,43 20 15.428,57
Operativos 428,57 30 12.857,14

Total 64.142,86

Fuente: Elaboracion Propia.
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Posteriormente se estima el costo laboral anual considerando los sueldos y salarios, el

aporte patronal y los beneficios sociales, como indica la Tabla 5.10.

Tabla 5.10. Costo Laboral Anual

Detalle Importe [Sus]
Sueldos y Salarios Anual 769.714,29
Aporte Patronal
Caja de Salud 10% 76.971,43
Aporte Solidario 3% 23.091,43
Provivienda 2% 15.394,29

Riesgo Profesional 1,71% 13.162,11
Beneficios Sociales

Aguinaldo 64.142,86
Indemnizacion 64.142.86
Aguinaldo Productivo
PIB>4,5% 64.142,86
Vacacion 32.071,43
Total 1.122.833,54

Fuente: Elaboracion Propia.

Por lo tanto, el calculo del capital de trabajo se describe en la Tabla 5.11 para el modo

de operacion rechazo de etano.

Tabla 5.11. Capital de Trabajo en Modo Rechazo de Etano
Capital de Trabajo Importe [$us]

Gastos de Produccion 2.320.000,00
Sueldos y Salarios 1.122.833,54
Total 3.442.833,54

Fuente: Elaboracion Propia.

El célculo del capital de trabajo se describe en la Tabla 5.12 para el modo de operacion

recuperacion de etano.

Tabla 5.12. Capital de Trabajo en Modo Recuperacion de Etano

Capital de Trabajo Importe [$us]
Sistema de Refrigeracion ~ 321.662.528,63

Gastos de Produccion 2.320.000,00
Sueldos y Salarios 1.122.833,54
Total 325.105.362,17

Fuente: Elaboracion Propia.
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Finalmente, se determinar la inversion total del proyecto propuesto para ambos modos

de operacion. La Tabla 5.13 refleja la inversion para el modo de operacion rechazo de etano.

Tabla 5.13. Inversion Total en Modo Rechazo de Etano

Inversion Importe [Sus]
Activo Fijo 557.287.000
Activo Intangible 4.286.100
Capital de Trabajo 3.442.834
Certificacion de
Aportacion 20.880
Total 565.036.814

Fuente: Elaboracion Propia.

Ademas, la Tabla 5.14 refleja la inversion total para el modo de operacion recuperacion

de etano.

Tabla 5.14. Inversion Total en Modo Recuperacion de Etano

Inversion Importe [$us]
Activo Fijo 1.207.287.000
Activo Intangible 4.286.100
Capital de Trabajo 3.442.834
Certificacion de
Aportacién "
Total 1.215.036.814

Fuente: Elaboracion Propia.

5.2. COSTOS TOTALES
Para el calculo del costo total se calculan los costos fijos y los costos variables. Para los
costos fijos se toma en cuenta los parametros tales como el costo laboral anual, depreciaciones

y amortizaciones que indica la Tabla 5.15 para el modo rechazo de etano.

Tabla 5.15. Costos Fijos en Modo Rechazo de Etano

Costo Fijo Importe [Sus]
Costo Laboral Anual 1.122.834
Depreciacion de Activo Fijo 55.910.875
Amortizacion de Activo
Intangible 991.525
Seguros 56.142
Total 58.081.375

Fuente: Elaboracion Propia.
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También, los costos fijos del modo de operacion recuperacion de etano se muestran en

la Tabla 5.16.

Tabla 5.16. Costos Fijos en Modo Recuperacion de Etano

Costo Fijo Importe [Sus]
Costo Laboral Anual 1.122.834
Depreciacion de Activo Fijo 30.910.875
Amortizacion de Activo
Intangible 991.525
Seguros 56.142
Total 33.081.375

Fuente: Elaboracion Propia.

Para el costo variable se considera el programa de abastecimiento y otros gastos se

procede seglin indica la Tabla 5.17.

Tabla 5.17. Costos Variables

Detalle Importe [$us]
Programa de
Abastecimiento 321.662.529
Otros Gastos 2.320.000
Total 323.982.529

Fuente: Elaboracion Propia.

Los costos totales se determinan sumando los costos fijos y variables para el flujo de
caja en ambos modos de operacion.
5.3. INGRESOS

En la Tabla 5.18 se muestra los precios de venta de los productos provenientes de la

separacion de LGN.

Tabla 5.18 Precios de Productos

Productos Precios
Gas Residual [SussMMBTU] 2,132
Etano [Sus/TM] 320
GLP [Sus/TM] 321
Isopentano [Sus/Bbl] 31,29
Gasolina
Estabilizada [Sus/Bbl] 84,91

Fuente: Elaborado en base a Zhang et al., 2020.
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Es importante resaltar que para la produccién anual de los productos obtenidos de
acuerdo al proceso RSVPP se considera solo un 80% para el calculo de los ingresos por ventas
y estos valores se muestran en la Tabla 5.19.

Tabla 5.19 Produccion con el Proceso RSVPP destinada a Ventas

Rechazo de  Recuperacion de

Productos Etano Etano
Cantidad Producida
Gas Residual [MMBTU/afio] 315.036.547,31 316.947.988,88
Etano [TM/afio] 0,00 372.133,56
GLP [TM/afio] 229.478,29 215.914,57
Isopentano [Bbl/afio] 136.180,66 147.886,73
S;Z‘]f:ﬁ;a i [Bbl/afio] 169.041,00 183.571,74

Fuente: Elaboracion Propia.
Los ingresos generados se muestran en la Tabla 5.20, segtin el modo de operacion.

Tabla 5.20. Ingresos segun el Modo de Operacion

Modo de Rechazo de  Recuperacion de
Productos Operacion Etano Etano
Ingresos Producidos
Gas Residual [Sus/afio] 671.657.918,86  675.733.112,28
Etano [Sus/afio] 0,00 119.082.738,67
GLP [Sus/afio] 73.662.532,36 69.308.575,46
Isopentano [Sus/afio] 4.261.092,74 4.627.375,79
Gasolina Estabilizada [Sus/afio] 14.352.594,82 15.586.342,23
Total 763.934.138,79  884.338.144,44

Fuente: Elaboracion Propia.

5.4. FLUJO DE CAJA

Se puede realizar el flujo de caja para ambos modos de operacion de la PSLCV, la
diferencia radica principalmente en los ingresos por ventas y en las inversiones realizadas para
cada caso, siendo el mas critico el modo de recuperacion de etano. No obstante, para el andlisis
del estado financiero del proyecto se realizé un flujo de caja para ambos modos de operacion,
los cuales se muestran en las Tablas 5.21 y 5.22 posteriormente se generan ratios financieras
para el analisis de viabilidad del mismo. Se realiza la evaluacion para 5 afios a partir de la puesta

en marcha de las adecuaciones a la planta.
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Tabla 5.21. Flujo de Caja en Modo Rechazo de Etano

ANO 0 1 2 3 4 5
INGRESOS 763.934.139 763.934.139  763.934.139  763.934.139 763.934.139
COSTOS TOTALES 382.063.904 382.063.904 382.063.904  382.063.904 382.063.904
Costo Variable 323.982.529 323.982.529 323.982.529  323.982.529 323.982.529
Costo Fijo 58.081.375 58.081.375 58.081.375 58.081.375 58.081.375
UTILIDAD OPERATIVA ANTES

DE IMPUESTOS 381.870.235 381.870.235  381.870.235 381.870.235 381.870.235
IMPUESTOS 160.385.499 160.385.499  160.385.499 160.385.499 160.385.499
Impuesto a las Transacciones IT

(3%) 11.456.107 11.456.107 11.456.107 11.456.107 11.456.107
Pago Tasa SIRESE (1%) 3.818.702 3.818.702 3.818.702 3.818.702 3.818.702
Impuesto a la Utilidad (25%) 95.467.559 95.467.559 95.467.559 95.467.559 95.467.559
IVA (13%) 49.643.131 49.643.131 49.643.131 49.643.131 49.643.131
UTILIDAD OPERATIVA

DESPUES DE IMPUESTOS 221.484.736 221.484.736  221.484.736  221.484.736 221.484.736
Depreciacion de Activo Fijo 55.910.875 55.910.875 55.910.875 55.910.875 55.910.875
Amortizacion de Activo Intangible 991.525 991.525 991.525 991.525 991.525
INVERSION 565.036.814

FLUJO DE CAJA -565.036.814  278.387.136 556.774.273  835.161.409 1.113.548.545 1.391.935.681

Fuente: Elaboracion Propia.
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Tabla 5.22. Flujo de Caja en Modo Recuperacion de Etano

ANO 0 1 2 3 4 5
INGRESOS 884.338.144  884.338.144  884.338.144 884.338.144  884.338.144
COSTOS TOTALES 357.063.904  357.063.904  357.063.904 357.063.904 357.063.904
Costo Variable 323.982.529  323.982.529  323.982.529 323.982.529  323.982.529
Costo Fijo 33.081.375 33.081.375 33.081.375 33.081.375 33.081.375
UTILIDAD OPERATIVA ANTES

DE IMPUESTOS 527.274.241  527.274.241  527.274.241 527.274.241  527.274.241
IMPUESTOS 221.455.181  221.455.181  221.455.181 221.455.181 221.455.181
Impuesto a las Transacciones IT

(3%) 15.818.227 15.818.227 15.818.227 15.818.227 15.818.227
Pago Tasa SIRESE (1%) 5.272.742 5.272.742 5.272.742 5.272.742 5.272.742
Impuesto a la Utilidad (25%) 131.818.560  131.818.560  131.818.560 131.818.560  131.818.560
IVA (13%) 68.545.651 68.545.651 68.545.651 08.545.651 08.545.651
UTILIDAD OPERATIVA

DESPUES DE IMPUESTOS 305.819.060 305.819.060  305.819.060 305.819.060 305.819.060
Depreciacion de Activo Fijo 30.910.875 30.910.875 30.910.875 30.910.875 30.910.875
Amortizacion de Activo Intangible 991.525 991.525 991.525 991.525 991.525
INVERSION 1.215.036.814

FLUJO DE CAJA -1.215.036.814  337.721.460  675.442.919 1.013.164.379 1.350.885.838 1.688.607.298

Fuente: Elaboracion Propia.
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5.5. VALOR ACTUAL NETO (VAN)
También llamado Valor Presente Neto (VPN), Valor Neto Descontado (VND),
Beneficio Neto Actual (BNA) y en varias calculadoras financieras como Net Present Value

(NPV), este indicador financiero se calcula con la Ec.69.

VAN = I+Zt 1m Ec.69

Donde:

—I = Inversion inicial.
F,=Flujo de caja en el instante.
t = Numero de flujo de caja.

n = Ultimo flujo de caja.

r = Costo de oportunidad del capital que usualmente tiene un valor del 10%.

En modo rechazo de etano, se tiene:

278.387.136 | 556.774.273  835.161.409  1.113548545
1+0,1 (1+01)2 ' (1+0,1)3 (1+0,1)*

1.391.935.681
(1+0,1)5

VAN = —565.036.814 +

VAN = $us 2.400.506.740

En modo recuperacion de etano, se tiene:

337.721.460 675.442919 1.013.164.379
1401 T (A+002  (A+01)7
1.350.885.838 1.688.607.298
A+00* T d+o01p5

VAN = —1.215.036.814 +

VAN = $us 2.382.570.859
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El VAN mide la riqueza equivalente que aporta el proyecto medido en dinero del periodo
inicial (t=0), calculando el valor presente de los flujos futuros de caja proyectados. Por tanto,
para el proyecto, se determina si el flujo proyectado a 5 afios es rentable.

El resultado del VAN para el proyecto considerando los flujos de efectivo a 5 afos,
proporciona un valor de $us 2.400.506.740 en modo rechazo de etano y tiene un valor de $us
2.382.570.859 en modo de operacion de recuperacion de tano, indicando que la adecuacion y
mejoramiento planteado por el proyecto en ambos casos es factible.

5.6. TASA INTERNA DE RETORNO (TIR)

La Tasa Interna de Retorno de un proyecto mide la rentabilidad promedio anual que
genera el capital que permanece invertido en €l, esta tasa iguala el valor presente de los flujos
(VAN) a cero. Si la TIR es mayor que el costo de oportunidad del capital, entonces el capital
del proyecto evaluado genera una rentabilidad mayor que la que puede ser generada por la mejor
alternativa de inversion. En ese caso es recomendable apostar por el proyecto. La TIR se calcula

mediante de la Ec.70.

Ft
O=+I +21- 1m =0 Ec.70

En modo rechazo de etano:

278.387.136 556.774.273 835.161.409 1.113.548.545
1+TIR | A+TIR?  (+TIR? | (A+TIR)
1.391.935.681
(1 + TIR)S

0 = —565.036.814 +

TIR = 90%
En modo recuperacion de etano:

337.721.460 675.442.919 1.013.164.379 1.350.885.838
1+TIR | A+TIRZ | (A+TIR? | (A+TIR)"
1.688.607.298
(1 + TIR)S

0 =-1.215.036.814 +

TIR = 54%
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Para el presente proyecto el valor de la TIR es de 90% en modo rechazo de etano y 54%
en modo recuperacion de etano, como ambos valores son mayores a la tasa de oportunidad de

10%, ambos casos son rentables.

5.7. TIEMPO DE RETORNO (PAYBACK)

En el flujo de caja se observa que para el modo de operacion rechazo de etano, el tiempo
de retorno de la inversion es de 3 afios; sin embargo, el modo de operacion recuperacion de
etano, el tiempo de retorno de la inversion es de 4 afios.

5.8. FACTIBILIDAD

Al observar la diferencia entre los factores mas influyentes de la evaluacion econémica
tales como la inversion, los ingresos por ventas y los indicadores financieros; los cuales se
muestran en la Tabla 5.23, se establece que la factibilidad y rentabilidad esta presente en ambos

modos de operacion debido a los resultados de dichos indicadores VAN, TIR y Payback.

Tabla 5.23. Diferencias en la Evaluacion Econémica entre ambos Modos de Operacion

Proceso RSVPP
Rechazo de Recuperacion
Detallq Etano de Etano
Inversion [$us] 565.036.814 1.215.036.814

Ingresos por

Ventas [Sus] 763.934.139 884.338.144

VAN [$us] 2.400.506.740 2.382.570.859
TIR [%] 90 54
Payback [Afios] 3 4

Fuente: Elaboracion Propia.

El disefio del proceso RSVPP también es benéfico para la estabilidad de los costos de
operacion y en la flexibilidad de operacion. Es decir, se dispone con la facilidad de recuperar
los LGN sin sacrificar la productividad de la planta. Actualmente la mayoria de tecnologias

mejoradas estan orientadas en esta direccion.
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6.1.

CAPITULO 6 - CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
CONCLUSIONES
Se identificaron las limitaciones de la tecnologia utilizada actualmente en la planta
separadora de liquidos Carlos Villegas (PSLCV), RSV de Ortloff; encontrando que, la
planta inicamente ha operado en modo rechazo de etano y si la planta cambia su
operatividad a modo recuperacion de etano, segun los parametros de disefio del proceso
RSV, la recuperacion de etano y de los demas liquidos del gas natural (LGN) es
relativamente baja, asi como la capacidad de produccion, la cual se corrobora con
registros de los Gltimos afos que esta por debajo del 50%.
Se realiz6 la comparacion de las caracteristicas de los modos de operacion que permite
el proceso RSV, entre recuperacion y rechazo de etano, encontrado que los pardmetros
de operacion tienden a ser inestables debido a una variacion en la configuracion de los
equipos de las unidades criogénicas y respecto al porcentaje de la condensacién de LGN
en los intercambiadores de calor se tienen valores de 35,08% en modo rechazo de etano
y 55,47% en modo recuperacion de etano.
Se efectud el andlisis técnico de los parametros de mejora basada en la tecnologia
mejorada RSVPP que agrega un compresor de entrada, lo que permite que el gas de
alimentacion intercambie calor a alta presion en los intercambiadores, donde el calor
latente del gas de alimentacion es menor a alta presion, lo que incrementa el porcentaje
de recuperacion de LGN a 63,62% para el modo rechazo de etano y 87,20% para el
modo recuperacion de etano por el aporte del sistema de refrigeracion con propano.
Se establecieron los criterios adecuados en la obtencion de los diferentes productos de
la PSLCV en la zona de fraccionamiento, concluyendo que independientemente de la
operatividad, con el proceso RSVPP se tiene un incremento en la produccion de GLP;
ademas, las cantidades de isopentano y gasolina estabilizada logran mantenerse estables.
Adicionalmente, el proceso RVPP es apto para la operacion en modo recuperacion de
etano, logrando generar la suficiente materia prima con destino a la industrializaciéon en
términos de petroquimica.
Se elabor6 un analisis econdomico para determinar la factibilidad del proyecto en base a
los indicadores financieros, donde se obtuvo un VAN de $us 2.400.506.740 y $us

2.382.570.859 en modo rechazo y recuperacion de etano respectivamente. Ademas, la
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TIR es de 90% en modo rechazo de etano y 54% en modo recuperacion de etano, como

ambos valores son mayores a la tasa de oportunidad de 10%, ambos casos son rentables.

En cuanto al tiempo de retorno de la inversion, se registra un periodo de 3 afios para el

modo rechazo de etano y 4 afos para el modo recuperacion de etano.

¢ Finalmente, se concluye que se realizo exitosamente el analisis para la adecuacion y el

mejoramiento del proceso RSV en la operatividad de la PSLCV, mediante la

identificacion de sus limitaciones, la comparacion de las caracteristicas de los modos de

operacion, el analisis técnico de los parametros de mejora en el proceso RSV, la

determinacion de los criterios adecuados en la obtencién de los productos y la

evaluacion econdomica.

6.2. RECOMENDACIONES

En base a los criterios formados durante la realizacion del presente estudio, se

recomienda lo siguiente:

Realizar un estudio mas detallado del impacto ambiental de las tecnologias RSV
mejoradas, incluyendo el proceso RSVPP implementado en el presente proyecto.
También se recomienda realizar un analisis mas exhaustivo en cuanto al estudio de
mercado que pueda englobar de manera explicita, a fin de tener la certeza de los
mercados destinados para los productos de la Planta Separadora de Liquidos Carlos
Villegas (PSLCV) con proyecciones futuras.

Ajustar la capacidad de la PSLCV para el funcionamiento adecuado debido a que no
se llega a alcanzar la base de disefio que corresponde al Caudal de Gas Residual
reinyectado al GIJA cuyo valor es de 978 MMSCEFD, con los caudales de entrada de
disefio 1.137 MMSCFD para caso 1A Recuperacion etano 95% y 1.047 MMSCFD
para caso 2A Rechazo de etano; el caudal de gas residual producido alcanza valores
de 862,45 MMSCFD y 841,83 MMSCFD en modo recuperacion y rechazo de etano
respectivamente, las cuales representan a una capacidad 6ptima de hasta 87%.
Realizar mayores mantenimientos de las Unidades Criogénicas y la Zona de
Fraccionamiento para trabajar con una capacidad de produccion mas estable en base
a los protocolos de mejora continua y verificar con mayor certeza los resultados.

A partir del momento en que el complejo petroquimico se coloque en marcha,

existirda la necesidad de abastecimiento de sus productos, incrementandose

233



gradualmente seglin la curva de demanda de los productos petroquimicos, por ello
se recomienda incrementar la capacidad de produccion de la PSLCV a sus valores
optimos. Ademas, la planta de extraccion de licuables debe operar con alta eficiencia
de recuperacion de LGN.

Sera vital promover el desarrollo de proyectos de exploracion y explotacion de
yacimientos y campos hidrocarburiferos para proveer la suficiente materia prima e
insumos necesarios que alimentan a la planta de separacion de liquidos del gas
natural, esto en sentido el sector Upstream es esencial reactivar los sectores

Midstream y Downstream de la industria de hidrocarburos.
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ANEXOS

Anexo 1. Ficha Técnica de la Planta de Separacion de Liquidos Carlos Villegas (PSLCYV)

Ficha Técnica

PLANTA DE SEPARACION DE LIQUIDOS CARLOS VILLEGAS

Datos Generales

Departamento: Tarija
Provincia: Gran Chaco -
Municipio: Yacuiba Suministro
Fecha inicio construccion: | Mayo 2012 Materia Prima: GAS Natural
Fecha final construccion: | Octubre 2014 Capacidad de
Puesta en operacién: Agosto 2015 Alimentacion: 1.044 (MMPCSD)
s T Ducto: GlA
Método de Contratacion: Llf:ve en mano Cond. Enfrada: 95°F - 950 psig
Empresa Constructora: | Técinas Reunidas (Espana)
Empresa Operadora: YPFB
Licencia Tecnolégica: Recycle Split Vapor (RSV)
: licenciado por ORTLOFF
Produccion
PRODUCTO CAP. DISENO PRESION OPERACION TEMPERATURA
TOPE 217,5 psiG TOPE 155,1 °F
GPL 2.247TMD FONDO 2275 psiG FONDO 320 °F
TOPE 42,5 rsiG TOPE 166,4°F
GASOLINA ESTABILIZADA 1.658 BPD FONDO 55 psic FONDO 2237 F
TOPE 425 TOPE 1664 °F
GASOLINA RICA EN ISOPENTANOS 1.044 BPD FONDO 55',’,"; FONDO 2237 °F
Sistema de Almacenaje
PRODUCTOS CAP.DISENO  PRESION DEDISENO TEMPERATURA CANTIDAD
I | | GPL (V-607 A/B/C/D) 15.252 TN 210 psig 131,6 °F 4
GASOLINA RICA EN ISOPENTANOS (V-608 A/B/C) 12.732 BBL 275 psig 200 °F 3
GASOLINA ESTABILIZADA (TK- 609 A/B) 17.480 BBL 2

' Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica %@NH P

Fuente: Reproducido de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica (DRIP), ANH,
2023.
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Anexo 2. Maqueta de la PSLCV
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Anexo 3. Certificado de Calidad del GLP

GIND - Gerencia de Industrializacién
Cadigo:
RG-03-B-PP-2-GIND/DOP-1
NP s T Y CERTIFICADO DE CALIDAD DE GLP
Planta: PSL-CV N° de Certificado: 218/2020
Fecha de Muestreo: 23/10/2020 Hora: 16:10:00
Bullet/Esfera N°.: V-807C Nro. Lote: 74
| COMPOSICION (% Vol. Lig) |
CROMATOGRAFIA CHy CgHg CyHy i“CeHig [n-CiHyg| i-CoHy; [ n-CgHy, Cy+ TOTAL
GLP 0,0000 1,2563 | 65,6958 | 13,3852 | 18,0957 | 1,4726 | 0,0943 | 0,0000 100,00%
A ESPECIFICACION
N*. PRUEBA METODO ASTM R T UNIDAD | RESULTADO
1 Grav. Especifica a 60 °F ASTM D - 2588 0,52 0.57 - 0,5259
2 Tenslon de Vapor a 100 °F ASTM D - 2568 &0 170 PSlg, 143,73
3 Residuo Volatll 5% Volumen ASTM D - 1837 2.2 (36) *C(°F) 2,4
4 Pentano y mas pesados ASTM D - 2163 2 %Vol 1.5670
5 Residuc por evaporacién 100 ml ASTM D - 2158 0,05 ml 0.00
6 Corrosién lamina de cobre ASTM D - 1838 1 - 1
7 Azufre total ASTM D - 2784 200 ppmVP 1,.6978
8 Humedad ASTM D - 2713 Cumple - Cumple
: : 8TUMm3 2735,30
g Poder calorifico superior ASTM D - 3588 Informar AT 21546 30
10 Contenido ¢e etanc ASTM D - 2163 [” =8 % Vol 1,2563
% C, % C,
COMPOSICION: 63,0428] 34,2559

Fuente: Reproducido de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica (DRIP), ANH,

2023.
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Anexo 4. Certificado de Calidad de Gasolina Rica en Isopentano

Lo fuvas et travisformy Saiviy

GIND - Gerencia de Industrializacion

CERTIFICADO DE CALIDAD DE
GASOLINA RICA EN ISOPENTANO

Cédigo:

RG-42-A-PP-2-GIND/DOP-1

N° de Certificado: 39/2020
Planta: PSL-CV N°. de Lote: 12
Fecha de Muestreo: 14/10/2020 Hora: 8:14
Tangque N°.: V-608C
ESPECIFICACION
N°. PRUEBA METODO ASTM UNIDAD RESULTADO
MININO | MAXIMO
1 Tension de Vapor Reld ASTM D - 6378 PSla 21 20,51
2 Gravedad APl a 60 “F ASTM D - 4062 AP 93 91,54
3 Color Visual Incoloro Incoloro
4 Apariencia Yisal Cristaing Cristalina
5 Gravedad especifica a 60/60°F ASTM D - 4062 z 0g2 | 0,6254

La= especilicaciones han =ido determnadas en base a datos histoncos del producio.

Fuente: Reproducido de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica (DRIP), ANH,

2023.
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Anexo 5. Certificado de Calidad de Gasolina Estabilizada

GIND - Gerencia de Industrializacién

Cédigo:
CERTIFICADO DE CALIDAD RG-05-A-PP-2-GIND/DOP-1

La tuerza Qw!folﬁ?\?w GASOLINA ESTAB".IZADA

Planta: PSL-CV N° de Certificado:  109/2020

N°. de Lote: 55
Fecha de Muestreo: 30/10/2020 Hora: 12:55
Tanque N°,: TK-609B
Ne. PRUEBA METODO UNIDAD | ESPECIFICACION | ool TADO
MINIMO | MAXIMO

1 Tension de Vapor Reid a 100°F ASTM-6378 PSla 12 11,45

2 Gravedad APl a 60 °F ASTIN-4052 AP| 85 81,69

3 Color Visual Incoloro Incolore

4 Apariencia Visual = Crislalina Cristalino

Gravedad especifica a 60/60 °F ASTM-4052 R 065 | 0,6637

Las sspacifi

han sido deter

en base a datos historicos del producio,

Fuente: Reproducido de la Direccion de Refinacion, Industrializacion y Petroquimica (DRIP), ANH,

2023.
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Anexo 6. Entrada de la Planta de Separacion de Liquidos de Carlos Villegas (PSLCYV)

Fuente: Elaboracion Propia.
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Anexo 7. Visita a la Planta Separadora de Liquidos Carlos Villegas (PSLCV)

Fuente: Elaboracion Propia.
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BICENTENARIO DE . ’ Se n a p I
B o L I V IA SERVICIO NACIONAL DE PROPIEDAD INTELECTUAL

Oficina Central - La Paz
Av. Montes, N° 515,
entre Esq. Uruguay y
C. Batallon Illimani.
Telfs.: 2115700
2119276 - 2119251

ESTADO PLURINACIONAL DE

N
=t

2024-TTES-2123-D-1

DIRECCION DE DERECHO DE AUTOR
Y DERECHOS CONEXOS
RESOLUCION ADMINISTRATIVA NRO. 1-4052/2024
La Paz, 26 de noviembre de 2024

VISTOS:

La solicitud de Inscripcién de Derecho de Autor presentada en fecha 20 de noviembre de 2024,
por KARINA ROJAS CANDIA con C.l. N2 9915005 LP, con numero de tramite DA 2320/2024,
sefiala la pretensiéon de inscripcién del Proyecto de Grado titulado: "ADECUACION Y
MEJORAMIENTO DEL PROCESO DE RECICLAJE DE VAPOR DIVIDIDO (RSV) EN LA
OPERATIVIDAD DE LA PLANTA SEPARADORA DE LIiQUIDOS CARLOS VILLEGAS", cuyos
datos y antecedentes se encuentran adjuntos y expresados en el Formulario de Declaracién
Jurada.

CONSIDERANDO:

Que, en observacion al Articulo 42 del Decreto Supremo N2 27938 modificado parcialmente por el
Decreto Supremo N2 28152 el "Servicio Nacional de Propiedad Intelectual SENAPI, administra en
forma desconcentrada e integral el régimen de la Propiedad Intelectual en todos sus
componentes, mediante una estricta observancia de los regimenes legales de la Propiedad
Intelectual, de la vigilancia de su cumplimiento y de una efectiva proteccién de los derechos de
exclusiva referidos a la propiedad industrial, al derecho de autor y derechos conexos;
constituyéndose en la oficina nacional competente respecto de los tratados internacionales y
acuerdos regionales suscritos y adheridos por el pais, asi como de las normas y regimenes
comunes que en materia de Propiedad Intelectual se han adoptado en el marco del proceso
andino de integracion".

Que, el Articulo 162 del Decreto Supremo N2 27938 establece "Como ntcleo técnico y operativo
del SENAPI funcionan las Direcciones Técnicas que son las encargadas de la evaluacion y
procesamiento de las solicitudes de derechos de propiedad intelectual, de conformidad a los
distintos regimenes legales aplicables a cada drea de gestién". En ese marco, la Direccién de
Derecho de Autor y Derechos Conexos otorga registros con caracter declarativo sobre las obras
del ingenio cualquiera que sea el género o forma de expresién, sin importar el mérito literario o
artistico a través de la inscripcion y la difusiéon, en cumplimiento a la Decisién 351 Régimen
Comun sobre Derecho de Autor y Derechos Conexos de la Comunidad Andina, Ley de Derecho de
Autor N2 1322, Decreto Reglamentario N2 23907 y demds normativa vigente sobre la materia.

Que, la solicitud presentada cumple con: el Articulo 62 de la Ley N© 1322 de Derecho de Autor, el
Articulo 262 inciso a) del Decreto Supremo N2 23907 Reglamento de la Ley de Derecho de Autor,
y con el Articulo 42 de la Decisién 351 Régimen Comun sobre Derecho de Autor y Derechos
Conexos de la Comunidad Andina.

Que, de conformidad al Articulo 182 de la Ley N2 1322 de Derecho de Autor en concordancia con
el Articulo 182 de la Decisién 351 Régimen Comun sobre Derecho de Autor y Derechos Conexos
de la Comunidad Andina, referentes a la duraciéon de los Derechos Patrimoniales, los mismos
establecen que: "la duracién de la proteccidn concedida por la presente ley serd para toda la vida
del autor y por 50 afios después de su muerte, a favor de sus herederos, legatarios y cesionarios"

Que, se deja establecido en conformidad al Articulo 42 de la Ley N2 1322 de Derecho de Autor, y
Articulo 792 de la Decisién 351 Régimen Comun sobre Derecho de Autor y Derechos Conexos de la
Comunidad Andina que: "...No son objeto de proteccién las ideas contenidas en las obras
literarias, artisticas, o el contenido ideoldgico o técnico de las obras cientificas ni su
aprovechamiento industrial o comercial"

Que, el articulo 4, inciso e) de la ley N° 2341 de Procedimiento Administrativo, instituye que: "...
en la relacién de los particulares con la Administracién Publica, se presume el principio de buena
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BICENTENARIO DE

BOLIVIA

Oficina Central - La Paz
Av. Montes, N° 515,
entre Esq. Uruguay y
C. Batallon Illimani.
Telfs.: 2115700
2119276 - 2119251

ESTADO PLURINACIONAL DE

Y/'senapi e sotivia

SERVICIO NACIONAL DE PROPIEDAD INTELECTUAL

fe. La confianza, la cooperacién y la lealtad en la actuacién de los servidores publicos y de los
ciudadanos ...", por lo que se presume la buena fe de los administrados respecto a las solicitudes
de registro y la declaracién jurada respecto a la originalidad de la obra.

POR TANTO:

El Director de Derecho de Autor y Derechos Conexos sin ingresar en mayores consideraciones de
orden legal, en ejercicio de las atribuciones conferidas.

RESUELVE:

INSCRIBIR en el Registro de Tesis, Proyectos de Grado, Monografias y Otras Similares de la
Direccién de Derecho de Autor y Derechos Conexos, el Proyecto de Grado titulado:
"ADECUACION Y MEJORAMIENTO DEL PROCESO DE RECICLAJE DE VAPOR DIVIDIDO
(RSV) EN LA OPERATIVIDAD DE LA PLANTA SEPARADORA DE LiQUIDOS CARLOS
VILLEGAS" a favor de la autora y titular: KARINA ROJAS CANDIA con C.l. N2 9915005 LP bajo
el seudénimo KARINA, quedando amparado su derecho conforme a Ley, salvando el mejor
derecho que terceras personas pudieren demostrar.

Registrese, Comuniquese y Archivese.

CASA/Im

Firmado Digitalmente por:
Servicio Nacional de Propiedad Intelectual - SENAPI
CARLOS ALBERTO SORUCO ARROYO
DIRECTOR DE DERECHO DE AUTOR Y DERECHOS CONEXOS
LA PAZ - BOLIVIA

BiMurOSp2Np41E

PARA LA VALIDACION DEL PRESENTE DOCUMENTO INGRESAR A LA PAGINA WEB www.senapi.gob.bo/verificacion Y COLOCAR CODIGO DE VERIFICACION O ESCANEAR
CODIGO QR.

MINISTERIO DE DESARROLLO
PRODUCTIVO Y ECONOMIA PLURAL

»

&i-\\“q\q\
0
%)

NB/ISO
9001

afag

Quality

AFNOR CERTIFICATION.

Oficina - Santa Cruz

Av. Uruguay, Calle
prolongacion Quijarro,
N° 29, Edif. Bicentenario.
Telfs.: 3121752 - 72042936

Oficina - Cochabamba
Calle Bolivar, N°737,

entre 16 de Julio y Antezana.

Telfs.: 4141403 - 72042957

Oficina - El Alto

Av. Juan Pablo II, N° 2560
Edif. Multicentro EL Ceibo
Ltda. Piso 2, Of. 5B,

Zona 16 de Julio.

Telfs.: 2141001 - 72043029

Oficina - Chuguisaca

Calle Kilometro 7, N° 366
casi esq. Urriolagoitia,
Zona Parque Bolivar.
Telf:: 72005873

www.senapi.gob.bo

Oficina - Tarija

Av. La Paz, entre

Calles Ciro Trigo y Avaroa
Edif. Santa Clara, N° 243,
Telf: 72015286

Oficina - Oruro

Calle 6 de Octubre,N° 5837,

entre Ayacucho

y Junin, Galeria Central,
0f.14.

Telf: 67201288

Oficina - Potosi

Av.Villazén entre calles
Wenceslao Alba y San Alberto,
Edif. AM. Salinas N° 242,
Primer Piso, Of. 17.

Telf.: 72018160



KARINA ROJAS CANDIA
Correo: rojascandiakarina@gmail.com

Celular: 69700598
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