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Resumen

Este trabajo describe el método empleado por Tecna para la provision de una planta de ajuste de punto
de rocio para gas natural, con la capacidad de manejar un indice de turndown muy alto y un amplio
rango de composiciones de gas de entrada y presiones de operacion, mediante un disefio flexible, no
convencional. Tecna emple6 una serie de estrategias innovadoras, tanto en la definicion conceptual del
esquema del proceso como en la superacion de obstaculos constructivos. Se destaca el uso de
intercambiadores de calor de servicio dual, lo que permite adaptar la secuencia de integracion de calor

sobre la base de la composicion de entrada.

Introduccion

A fin de cumplir con los requisitos del mercado de energia brasilefio, en el contexto del desarrollo de
los yacimientos Perod - Cangod en el Estado de Espirito Santo, Tecna enfrent6 la dificil tarea de
disenar y construir los médulos de una planta de ajuste de punto de rocio de gas y recuperacion de
condensado no estabilizado, capaz de procesar gas de composicidon variable en un amplio rango de
condiciones de operacion. El método empleado para el control de punto de rocio fue el enfriamiento
mediante un sistema de refrigeracion en base a propano.

Si bien caudales de gas de entrada que oscilan desde los 200 hasta los 25 MMSCFD representan por si
mismos considerables obstaculos para el disefio, la Planta de Punto de Rocio (PPR) también debia
manejar presiones de entrada de 850 a 1200 psig e importantes variaciones en la composicion del fluido
de entrada, que incluye desde “gas rico” (73% CHy) hasta “gas pobre” (94% CHj), dando origen a
escenarios cualitativamente diferentes en cuanto a requisitos de refrigeraciéon y a disponibilidad de
liquidos a los fines de integracion de calor.

Ademas de la especificacion de punto de rocio, las condiciones requeridas para el gas tratado incluian
niveles de contenido maximo de etano y propano, y un valor minimo de poder calorifico. Por otra parte,
el condensado no exigia estabilizacion dentro de esta planta, pero se especificd una temperatura minima
de entrega.

Esta serie de requisitos de disefio se complementd con un numero de restricciones relativas a la
modularizacion de los equipos, la filosofia de sparing de los compresores de propano, y la
disponibilidad de espacio para el layout de la planta.

Casos de diseiio

La Tabla 1 incluye un resumen de las condiciones de gas de entrada para todos los casos de disefio. La
fuente de gas para los casos A, B, y C es diferente de la del caso D. Esto se ve reflejado en el hecho que

la composicion del gas de entrada para el caso D (gas rico) presenta diferencias significativas en
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comparacion con las de los tres primeros casos (gas pobre), y que la presion de entrada en el Caso D es
fija, mientras que en el resto de los escenarios puede variar dentro de un rango relativamente amplio. A
los fines del disefio, cada uno de los casos de gas pobre fue subdividido en dos subcasos (HP y LP), que
corresponden al menor y mayor valor de presion de entrada, respectivamente. La temperatura del gas
de entrada también puede variar dentro de rangos. Sin embargo, €éstos no son significativos y, para el
diseno del proceso, solo se consideraron los valores superiores.

Amplios rangos

Una simple inspeccion visual de las cifras incluidas en la Tabla 2 indicaba que las grandes diferencias
existentes entre los distintos casos, en cuanto a la presion de operacion y la composicion del gas de
entrada, llevarian al desafio de disefar una planta que pudiera manejar requerimientos de refrigeracion
y caudales muy diferentes. Una serie de simulaciones preliminares de la seccion de gas de la planta
confirmaron este hecho y proporcionaron los valores de temperatura necesarios en el separador frio a
fin de cumplir con todas las especificaciones de producto en cada caso. El punto de rocio maximo a 625
psig, resulto ser la especificacion mas restrictiva en todos los casos, con excepcion del Caso D, en el

cual la temperatura es determinada por el contenido de propano en el gas tratado.

Tabla 1. Descripcion de los casos de disefio

Caso de gas de

entrada
Maix. caudal de gas de entrada MMSCFD 200 200 200 130
Min. caudal de gas de entrada MMSCFD 25 25 25 25
Maéxima presion de entrada psig 1200 (HP) | 1200 (HP) | 1200 (HP)

1000
Minima presion de entrada psig 850 (LP) | 850 (LP) 850 (LP)
Maéxima temp de entrada °F 81 81 81 86
Minima temp de entrada °F 68 68 68 68
Composicion de gas ( % molar)
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Nitrégeno (N,) - 1,80 1,79 2,02 1,81
Diéxido de Carbono (CO,) - 0,93 0,93 0,34 0,57
Metano (CHy) - 94,18 93,99 91,00 73,14
Etano (C,Hg) - 1,91 1,93 3,87 10,7
Propano (C;Hg) - 0,56 0,58 1,65 8,85
i-Butano (C4Hjy) - 0,17 0,18 0,25 1,51
n-Butano (C4H;0) - 0,19 0,22 0,40 2,36
Cst+ - 0,25 0,37 0,47 1,03
Tabla 2. Especificaciones de producto

Especificacion Unidad Valor

Gas tratado

Poder calorifico superior BTU/pie’ 1020 a 1230

Metano (CH4), min. % mole 86,0

Etano (C,Hg), max. % mole 10,0

Propano (Cs;Hg), max. % mole 3,0

C4+, max. % mole 1,5

32 (@ 625 psig
Punto de rocio de hidrocarburo °F
16 @ 43 psig

Temperatura maxima °F 113

Temperatura minima °F 54

Maximo descenso de presion psi 43

Gasolina

Temperatura de distribucion °F 68
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Casos A, B, C: 170 a 825
Presion de distribucion psig

Caso D: 170 a 285

Tabla 3. Temperatura de separador frio y especificacion mas restrictiva para cada caso de

disefio

Temp. de separador frio

Especificacion mas restrictiva (°F)

A -22 19
B Punto de rocio a 625 psig < 32°F -13 20
C -11 21
D C3 contenido < 3% -24

El paso siguiente fue identificar los valores extremos de

a) la refrigeracion necesaria para enfriar el gas de entrada hasta alcanzar la
temperatura que permite cumplir con todas las especificaciones del producto

(sin tomar en cuenta ningun tipo de integracioén de energia);
b) el caudal actual de gas en el separador frio;
c) el caudal actual de liquido en el separador ftrio.
La

Tabla 4 muestra estos valores teniendo en cuenta el caudal maximo y minimo de gas de entrada en
cada caso. Puede observarse que la mayoria de los obstaculos asociados con la alta variabilidad de los
requerimientos de refrigeracion y caudales de fluidos se deben a las diferencias en la composicion del
gas de entrada y la presion de operacion, y se producen incluso sin tener en cuenta el turndown del
caudal de gas de entrada. Por ejemplo, el caudal de liquido del separador frio en el Caso D para 130

MMSCEFD es aproximadamente 280 veces mas alto que en el Caso A-LP para 200 MMSCFD.

De mas estd decir que los indices de turndown necesarios agravaron esta situacion, ya que
introdujeron valores incluso mas bajos en el conjunto de escenarios posibles. Dado que los casos de
turndown estaban relacionados en su mayoria con la declinacion del reservorio y, por lo tanto, s6lo

serian relevantes en el largo plazo, se hizo énfasis en lograr un disefio de planta capaz de adaptarse a
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los distintos casos de presion y composicion de gas de entrada mediante pequefios cambios en la
configuracion del proceso. Las condiciones de caudales muy bajos finalmente serian controladas
mediante la introduccién de cambios adicionales en los equipos e internos que requirieran parada de

planta y despresurizacion.

Tabla 4. Variacion de los principales parametros de diseiio

Min @ min Min @ max

Parametro Maximo
caudal caudal
Necesidad de refrigeracion | MMBTU/hr 2 14 36
total (sin considerar la A-LP A-LP D
Caso
integracion de energia) 25 MMSCFD | 200 MMSCFD |130 MMSCFD
act. pie’/min 80 400 1,800
Caudal real de gas en
D D B - BP
separador frio Case
25 MMSCFD | 130 MMSCFD 200 MMSCFD
) act. gpm 0.4 2.8 770
Caudal real de HC liquido
A-BP A - BP D

en separador frio Caso
25 MMSCFD {200 MMSCFD| 130 MMSCFD

Otras restricciones

El resto de las restricciones de disefio estaban relacionadas con el tamafio y distribucion de los equipos.
El sistema de refrigeracion debia contar con dos compresores y tener la capacidad de manejar 130
MMSCEFD de cualquier gas de entrada con so6lo una maquina. El area total disponible era de 22.000
pies2, sin incluir el almacenamiento de fluidos. La opcion de disefiar varios trenes de procesos en
paralelo estuvo practicamente descartada desde el principio, y los médulos / equipos paquetizados
debian ser lo mas compactos posible. Finalmente, reducir la inversion de capital y el consumo de

energia era también una premisa.
Diseiio
Los principales desafios enfrentados durante el disefio de la planta decantan en las siguientes preguntas:

1. (Cudl es el esquema de integracion energética dptimo considerando todos los

escenarios posibles?



E home principal n volver al indice

2. (Coémo se puede optimizar el disefio de separadores e intercambiadores de calor
para las grandes variaciones de los caudales de gas y liquidos que surgen en los
distintos casos de gas de entrada y qué consideraciones deben hacerse respecto

del control del proceso?

3. (Cbémo se pueden manejar los grandes indices de turndown en el largo plazo?

En las paginas siguientes abordamos estos items con mayor detalle e intentamos sintetizar las

estrategias empleadas por Tecna para superarlos.

Integracion Energética

La integracion energética juega un papel preponderante en las plantas de ajuste de punto de rocio
puesto que permite no sélo la reduccion de los requerimientos de refrigeracion sino también alcanzar
las temperaturas especificadas del producto. Una planta de punto de rocio tipica tiene un
intercambiador de calor de gas crudo/gas tratado (GGHE) y un intercambiador de calor de gas
crudo/condensado (GCHE) como equipo principal de integracion de calor, y existe un balance
econdomico de compromiso entre el tamafio de estos equipos y la potencia de compresion en el circuito

de refrigeracion.

Como ya se ha mencionado, la cantidad de liquido condensado en el enfriador y separado en el
separador frio puede variar desde 0,4 gpm en el Caso A-LP hasta cerca de 770 gpm en el Caso D,
considerando solamente caudales nominales de gas de entrada. Mientras que 770 gpm de condensado
frio pueden manejarse de diferentes maneras a fin de lograr una buena integracion energética y cumplir
con la temperatura de entrega necesaria, los muy bajos caudales de liquido que surgen en algunos de

los casos del disefio no pueden contribuir de manera significativa al pre-enfriamiento del gras crudo.

La utilizacion del GCHE, sin embargo, parece esencial en el Caso D por muchas razones:

d) Casi la mitad del caudal masico de gas alimentado condensa y se separa en el
separador frio, limitando asi el grado de integracion de calor que podria

alcanzarse solo por medio de un GGHE.

e) La gasolina debe entregarse a una presion mucho mas baja que aquella del

separador frio y en ltima instancia se enfriard ain mas cuando se expanda.
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f)  La alta cantidad de liquidos condensados coincide con la temperatura mas
elevada del gas de ingreso, la temperatura mas baja del separador frio, y, por

ende, con el mayor consumo de toneladas de refrigeracion.

g) El tamafio del compresor de propano estaria determinado por el requerimiento

de refrigeracion neto del Caso D.

Varias configuraciones fueron evaluadas a fin de hallar la solucion més conveniente. La alternativa
presentada en las Figuras 1 y 2, por ejemplo, es el resultado de un enfoque tradicional. El GCHE
principal estd disefiado especialmente para el Caso D y sigue el esquema tipico de control en cuanto a
la ubicacion de la véalvula de control del nivel de liquido en el separador frio. En el resto de los casos se
usa un segundo GCHE y sirve el unico fin de calentar el condensado hasta alcanzar la temperatura
necesaria. EIl GGHE se ajusta para suministrar una aproximacion de temperatura razonable en los casos

HP y para alcanzar las especificaciones de temperatura del gas tratado inclusive en el Caso D.
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Figura 1. Esquema de proceso tradicional para casos de gas pobre (A-HP)
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Figura 2. Esquema de proceso tradicional en el Caso D (gas de ingreso rico)

Esta configuracion permite una buena integracion del calor entre el gas crudo y los liquidos del Caso D,

pero algunas desventajas son evidentes. Ademds del hecho que la temperatura final del condensado
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esté todavia lejos del valor especificado, uno de los equipos mas grandes de la planta estara fuera de
operacion cuando el gas de ingreso no sea aquel del Caso D. El GGHE, ademads, funciona bien en los
casos HP pero la caida de presion es bastante elevada en todos los casos LP y la velocidad del gas en
los tubos es demasiado baja en el Caso D, donde solo una pequena fraccion del vapor de ingreso es
empleado para calentar el gas tratado. Todas estas desventajas llevaron al desarrollo del esquema de
proceso presentado en las Figuras 3 y 4.
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Figura 3. Esquema de proceso final para casos de gas pobre (A-HP)
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Figura 4. Esquema de proceso final en el Caso D (gas rico)

Como en el caso anterior, la secuencia de integracion de calor se basa en tres intercambiadores de
calor y se puede cambiar dependiendo de la composicion y la presion del gas de ingreso. Existen, sin
embargo, importantes mejoras con respecto a lo que podria considerarse como el “enfoque

tradicional” que pueden resumirse de la siguiente manera: Intercambiador de calor de servicio dual

El concepto de intercambiador de calor de servicio dual es la clave de la versatilidad del esquema. El
GGHE y el GCHE son en verdad idénticos, pero uno de ellos puede actuar como GGHE o como
GCHE dependiendo del caso de gas de ingreso, siendo la mayor ventaja que siempre se utiliza el total
del area de intercambio de calor. En los casos de gas pobre, los liquidos del separador frio se envian
al lado tubos de un intercambiador de calor condensado/propano relativamente pequeno (CPHE)
donde se calientan hasta alcanzar la temperatura necesaria por medio del propano caliente de la
descarga de los compresores. Los dos intercambiadores de calor principales funcionan en paralelo
como GGHEs. Tanto del lado tubos como del lado carcaza, el caudal de gas se distribuye

uniformemente entre las dos unidades por medio de una configuracion de tuberias simétricas.

Cuando se procesa el gas rico, el condensado proveniente del separador frio se envia a través de una
linea diferente a la carcaza de uno de los intercambiadores de calor principales, que funciona como
GCHE, mientras que el gas frio se calienta a la temperatura de envio en la otra unidad. La

distribucion del gas crudo en el lado tubos de ambos intercambiadores de calor se regula por medio
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de una valvula de control del tipo mariposa en la linea de ingreso del lado tubos del GGHE. Se
envian aproximadamente dos tercios del gas crudo al GCHE, aunque dicho set point puede ajustarse a

fin de optimizar la recuperacion global de calor.

Otro rasgo importante del equipo de integracion de calor es que hace una mejor utilizacion de la
presion de la corriente de condensado. Dado que el condensado del caso D debe enviarse a 285 psig,
ubicar la valvula que controla el nivel de liquido en el separador frio aguas debajo de la ultima
carcaza del GCHE y expandir los liquidos en un solo paso dejaria al enfriamiento asociado con esta
expansion fuera del plan de integracion energética y demandaria una fuente externa de calor

considerable a fin de cumplir con la temperatura de envio.

Para mejorar esta situacion, la alternativa propuesta incluye dos valvulas de control adicionales aguas
debajo de la primer y segunda carcaza respectivamente. Esto permite al condensado enfriarse antes de
ingresar al segundo y al tercer armazon del GCHE, aumentando asi el intercambio de calor. Se ajusta
la presion aguas abajo de estas valvulas de modo que la temperatura que se alcanza durante la

expansion sea similar a aquella del separador frio.

Intercambiador de calor condensado / propane

El esquema de integracion de calor en el caso del gas rico se completa mediante la utilizacion de la
corriente parcialmente vaporizada del GCHE para enfriar y condensar el refrigerante de los
compresores. El intercambiador condensado propano (CPHE), que de hecho se disefia para este caso,
permite condensar el propano a una presion mas baja que en los casos de gas pobre, donde se utiliza

un intercambiador de calor refrigerado con aire.

Como resultado del plan de integracion energética mejorado en el caso D, la potencia de compresion
del refrigerante se nivela hacia abajo hasta alcanzar aquella de los casos de gas pobre (el calor
removido en el enfriador en los casos A-HP y D es 3,8 y 8,9 MMBTU/hora respectivamente en el
esquema de proceso tradicional, mientras que el disefio final arroja 3,8 y 3,4 MMBTU/hora para los
mismos casos). Ademas, el peso total de los intercambiadores de calor en el disefio final (GGHE +

GCHE + CPHE) es un 84% del que corresponde al disefio tradicional.
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Figura 5. GGHE, GCHE, y Chiller (lado cabezal)

Figura 6. GGHE, GCHE, y Chiller (Modelo 3D, lado cabezal)

Manejo de la caida de presion

En términos generales, los casos de baja presion necesitan calores de refrigeracion mucho mas
bajos y muestran una caida de presion considerablemente mas elevada en los intercambiadores de

calor que en los casos de alta presion. Se utilizan dos estrategias para aprovechar esta situacion.

I)  En los casos HP, una valvula de control instalada aguas arriba del separador

frio proporciona parte del enfriamiento del gas debido al afecto Joule-Thomson,
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reduciendo asi las toneladas de refrigeracion requeridas en el sistema de

propano.

II) En los casos LP, una linea de bypass mantiene la caida de presion total de la
planta por debajo del méximo al reducir la cantidad de gas crudo alimentado a
los tubos del GGHE al minimo necesario para que el gas tratado pueda

alcanzar la temperatura especificada.
Diseiio de Equipos

La coexistencia de una serie compleja de escenarios de operacion y serias limitaciones de espacio
exigieron que el disefio de los intercambiadores de calor, separadores, y cafierias asociadas fuera
llevado a cabo por un equipo multidisciplinario conformado por ingenieros de proceso y expertos
en layout y piping. Desde las primeras etapas de disefio se tuvieron en cuenta la constructibilidad,
facilidad de transporte, espacio ocupado y ubicaciéon en el area de la planta de cada unos de los

equipos.

Separador frio

El separador frio (SF) es uno de los equipos mas importantes en una planta de ajuste del punto de
rocio. Como separador trifasico, no so6lo debe suministrar un tiempo de residencia adecuado para
que se produzca la separacion entre el agua condensada y los hidrocarburos, sino también asegurar

que los liquidos separados no sean arrastrados junto a la corriente de gas.

Debido a los distintos escenarios bajo los cuales era necesario que funcione el SF, el enfoque
tradicional demostré6 permitir mejoras substanciales. Los separadores frios trifasicos son
tipicamente separadores horizontales de un solo cuerpo, lo que significa que el eliminador de niebla
y el volumen para la separacion de las fases liquidas estan contenidos en un solo tanque. Cuando se
aplico este concepto al conjunto de casos de disefio, el resultado fue el separador de 230.000 Ib

presentado en la FiguraFigura 7.
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Figura 7. Diseno tradicional del SF de un solo cuerpo (peso = 230.000 Ib)

Este diseno suponia que los set points de nivel de liquido podrian cambiarse dependiendo de si la
planta estaba procesando gas pobre o rico, de modo de optimizar el area transversal para el caudal de
gas en los casos de gas pobre, donde solamente condensa una pequefia cantidad de gasolina. De esta
manera se evita sobredimensionar el recipiente para evitar arrastre de liquido. No obstante, el
separador resultante ocupaba un espacio considerable y habria sido dificil de transportar. De algin

modo el tanque parecia demasiado grande para una planta de 200 MMSCFD.

Un analisis mas detallado de la situaciéon mostré que el factor restrictivo no era tanto el area
transversal utilizada en los céalculos de arrastre; era el hecho de que tanto el eliminador de niebla para
1.800 pies’/min de gas pobre (Caso B-LP) como el volumen necesario para suministrar un tiempo de
residencia adecuado a los 770 gpm de hidrocarburo liquido (Caso D) tenian que caber dentro de un
recipiente horizontal. En otros términos, una relacion de caudal de gas sobre caudal de liquido

inusual habia llevado a un separador frio inesperadamente grande para una planta de 200 MMSCEFD.

o =i,

=

T
Figure 8. Disefio final del SFde doble cuerpo (peso = 160.000 1b)

Habiendo identificado el problema, se consider6 un nuevo disefio compuesto por dos cuerpos
interconectados. El tamafio del cuerpo superior se disefid de modo tal que pudiera contener el
eliminador de niebla horizontal, que esta ubicado en la linea central del tanque a fin de minimizar su
diametro. Dado que los liquidos no se acumulan aqui de manera significativa, el largo del tanque es el

minimo exigido por la conexion interna, boca de acceso y entrada.
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El tanque inferior recibe los liquidos a través de un cafio de 16 pulgadas y suministra un tiempo de
residencia suficiente para que se separen las fases acuosa e hidrocarburo. Dado que en el cuerpo
inferior no puede haber arrastre, se reducen atin mas el largo y el didmetro estableciendo un nivel de
liquido relativamente alto en el caso de gas rico. En los casos de gas pobre, el set point mas bajo del
nivel de liquido evita los tiempo de residencia excesivos. A pesar de la conexion de descenso de
liquidos de 16 pulgadas, el tanque superior esta equipado con transmisores de nivel de seguridad para
hacer frente a los bolsones de liquido que pudieran originarse en la cafieria de salida del chiller. En el
caso del gas rico, el condensado proveniente del tanque inferior se direcciona hacia el GCHE a través
de una linea de 10 pulgadas, mientras que en el resto de los casos una linea de 2 pulgada conduce los
liquidos al CPHE. Esta configuracion de dos lineas permite medir y controlar con exactitud el caudal

en todos los escenarios.

Como consecuencia del nuevo disefio, se redujo significativamente el peso, espacio, y costo general

de separador, y los dos cuerpos se pudieron transportar por separado.

Figure 9. Disefio final del separador frio (Modelo 3D)

Manejo del turndown

Un desafio adicional enfrentado durante la etapa de disefio fue el desarrollo de una serie de
estrategias para manejar los grandes indices de turndown esperados en el largo plazo como

consecuencia del agotamiento del reservorio. Mas especificamente, se debia garantizar el
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funcionamiento de la planta teniendo en cuenta un caudal minimo de 25 MMSCFD, equivalente a un

turndown de 13% en los casos de gas pobre.

Los problemas mas comunes que surgen cuando una planta de punto de rocio funciona muy por
debajo de su capacidad nominal son la reduccion en la eficiencia de los eliminadores de vapor, el
riesgo de formacioén de hidratos en los tubos de los intercambiadores de calor debido a la pobre
distribucion de glicol, y la operacion inadecuada de los compresores refrigerantes. Dado que se
esperaba que la reduccion del caudal de gas de alimentacion fuera gradual y muy probablemente
irreversible, el enfoque consistié en planear una serie de modificaciones en los internos de equipos,
intercambiadores de calor y en el sistema de refrigeracion que podian desarrollarse durante el paro de
planta y que en algunos casos requeriria que se despresurizaran y purgaran temporariamente las

instalaciones.
Eliminador de niebla

La remocion de gotitas de liquido de un flujo de vapor en un eliminador de niebla se produce en tres
etapas: 1) las gotitas colisionan con un elemento de impacto y se adhieren a ¢€l, 2) pequefias gotitas se
unen y forman gotas mas grandes, 3) las gotas drenan fuera del interno. Si la velocidad del gas es
muy baja, las gotitas mas pequenas simplemente fluirdn a lo largo de las trayectorias del gas a través
del eliminador sin impactar los elementos de separacion. Por otra parte, si la velocidad del gas es muy
alta, las gotitas colisionaran y se uniran, pero el mismo caudal de gas evitara que el liquido drene.
Tipicamente, los eliminadores de niebla pueden desempenarse de manera aceptable dentro del rango
de velocidad de gas entre 25% y 125% de un valor ideal, que depende de las condiciones de
operacion y las propiedades del fluido. En el caso del separador frio de una Planta de Punto de Rocio,

operar fuera de este rango podria implicar no cumplir con la especificacion del gas.

A fin de mantener la velocidad del gas dentro del rango seguro cuando disminuye el caudal de gas de
entrada, se previd que parte del area del eliminador de niebla finalmente se bloqueara fijando placas
especialmente disefiadas en su lado inferior. El primer cuadro de la Figura 10 muestra como podria
manejarse el rango completo del caudal mediante un bloqueo escalonado del area del eliminador de

vapor.
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Intercambiadores de calor

La limitacion principal para la operacion del GGHE, GCHE, y el chiller por debajo de su capacidad
de disefio es el riesgo de formacién de hidrato en los tubos. Tipicamente, se inyecta un inhibidor de
hidrato como el MEG (monoetilenglicol) en los cabezales de entrada de estos intercambiadores de
calor y se lo transporta junto al caudal de gas hasta que se remueve la fase acuosa en el separador frio.
Si la boquilla de inyeccion no distribuye el glicol en forma pareja sobre la superficie de la placa de
tubo, o si la velocidad del gas en los tubos es demasiado baja, el inhibidor de hidratos puede fluir de
manera segregada o incluso acumularse en el cabezal del intercambiador de calor, conduciendo asi al
taponamiento de algunos de los tubos. La velocidad del gas en los tubos debe estar dentro del rango
de los 10 a 20 pies/seg con un minimo de 5 pies/seg si se debe transportar al glicol como un spray

junto con el caudal de gas.
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Figura 10. Rangos de operacion 6ptimos y modificaciones generales para manejar el

turndown

A fin de garantizar la operacion adecuada de los intercambiadores de calor bajo condiciones de

turndown se empelaron dos estrategias. La primera estuvo presente desde el comienzo de la operacion

de la planta y consistio en proveer a cada intercambiador de calor de boquillas de inyeccion multiples a

fin de asegurar que el glicol llegara a todos los tubos atin con bajas velocidades de gas. La segunda
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estrategia fue similar a aquella empleada para el eliminador de niebla del separador frio y consistio en
el bloqueo en dos etapas de algunos de los tubos a fin de reducir el area de flujo transversal y mantener
la velocidad del gas dentro del rango seguro. El segundo, tercero y cuarto cuadro de la Figura 10
muestran los modos de operacion recomendados para los tres intercambiadores de gas principales en

todos los casos de gas de entrada.

El ultimo cuadro de la Figura 10 indica los cambios recomendados en general como una funcion del
caudal de gas de entrada de modo que la planta funcione dentro de los rangos seguros en todos los
casos de gas de entrada y que se minimice el numero de paros de la planta necesarios para desarrollar

las modificaciones.
Sistema de propano

El sistema de propano no represent6 una limitacion real para la capacidad de turndown de la planta
dado que los compresores de tornillo usualmente admiten un grado bastante alto de regulacion de
capacidad por medio de una valvula corrediza. No obstante, se equip6 el sistema con dos caracteristicas

que permiten la regulacion de la refrigeracion por debajo del limite determinado por la valvula

corrediza:
+ Puede by pasearse el economizador a fin de obtener un ciclo de refrigeracion de
una sola etapa con una eficiencia mas baja.
+ Puede inyectarse directamente propano caliente de la descarga del compresor a la
coraza del chiller a través de una linea “caliente de desvio” (hot bypass).
Conclusiones

Las plantas de punto de rocio con refrigeracion mecanica son muy conocidas en la industria del gas, sin
embargo las desviaciones del esquema de proceso tipico son pocas y raramente vistas. En este caso,
una serie de requisitos y restricciones complejas dio lugar a un disefio original y versatil. Algunos de

los resultados mas importantes se enumeran a continuacion:

+ Intercambiador de calor de servicio dual - Representa una reduccion en CapEx y
en el espacio de trazado, y provee a la planta de la capacidad de manejar
escenarios con cantidades muy distintas de requisitos de condensado y

refrigeracion intrinseca.
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Intercambiador de calor condensado/propano — Permite la entrega de la gasolina
a la temperatura necesaria en los casos de gas pobre y la condensacion del
refrigerante a baja presion en el caso de gas rico, nivelando de este modo hacia

abajo la potencia de compresion.
Separador frio — Reduccion del tamafio y costo. Mayor transportabilidad.

Control de proceso — Elementos de control disefiados a medida para satisfacer
los requisitos de los diferentes casos. El operador puede cambiar el set point de

parametros de control de acuerdo al caso de gas de entrada.

Operacion — El test run de la planta se desarrollo con resultados satisfactorios.

Figura 11. Vista general de la PPR
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Figura 12. Vista general de la PPR (Modelo 3D)
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