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@ stream is expanded and cooled, then supplied
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Py from the fractionation column below the mid-
column feed positions and directed in heat ex-
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cooling the distillation vapor stream as it sup-
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PROCESAMIENTO DE GAS NATURAL LICUADO Y GAS HIDROCARBURO

MEMORIA DESCRIPTIVA
ANTECEDENTES DE LA INVENCION

La presente invencidn se refiere a un proceso para la separacion de etano
e hidrocarburos mas pesados o propano e hidrocarburos mas pesados del
gas natural licuado (en adelante denominado GNL) combinado con la
separacién de un gas que contiene hidrocarburos para proporcionar una
corriente de gas rica en metano volatil y liquidos de gas natural menos
volatiles (LGN) o una corriente de gas licuado de! petréleo (GLP).

Como alternativa para el transporie en gasoductos, en ocasiones el gas
natural en ubicaciones remotas se licua y se transporta mediante
transportes cisterna de GNL especiales a terminales de recepcién y
almacenamiento de GNL adecuadas. A continuacién, el GNL puede volver
a evaporarse y utilizarse como combustible gaseoso en la misma forma
que el gas natural. A pesar de que el GNL habitualmente tiene una mayor
proporcion de metano, es decir, el metano comprende al menos 50 mol %
de GNL, asimismo contiene cantidades relativamente menores de
hidrocarburos mas pesados como etano, propano, butanos y similares, asi
como nitrégeno. Usualmente se necesita separar algunos o todos los
hidrocarburos mas pesados del metano en el GNL de forma tal que el
combustible gaseoso resultante de la evaporacion del GNL se ajuste a las
especificaciones de los gasoductos para el valor de calentamiento.
Asimismo, a menudo es deseable separar los hidrocarburos mas pesados
del metano y etano porque estos hidrocarburos tienen un valor mayor
como productos liquidos (para su usoc como materias primas
petroquimicas, por ejemplo) que su valor como combustible.

A pesar de que existen muchos procesos que pueden utilizarse para
separar el etano y/o propano y los hidrocarburos mas pesados del GNL,
estos procesos a menudo deben transigir entre una alta recuperacién,
costos de servicios bajos y simplicidad de proceso (y por tanto poca
inversion de capital). Las patentes de los Estados Unidos Nos. 2,952,984:
3,837,172; 5,114,451; y 7,155,931 describen procesos de GNL. relevantes
capaces de recuperar etano o propano mientras producen el GNL magro
como corriente de vapor que a continuacion se comprime a presidon de

impulsion para ingresar en una red de distribucion de gas. No obstante, es



posible alcanzar bajos costos de servicio si el GNL magro se produce
como una corriente liquida que puede bombearse (en Ilugar de
comprimirse) a presion de impulsién de la red de distribucion de gas, con
la subsiguiente evaporacion del GNL magro mediante el uso de una fuente
de calor externa de bajo nivel u otros medios. Las patentes de los Estados
Unidos Nos. 6,604,380; 6,907,752; 6,941,771; 7,069,743; y 7,216,507 y las
solicitudes pendientes nos. 11/749,268 y 12/060,362 describen tales
procesos.

La economia y logistica a menudo exigen que las terminales receptoras de
GNL se encuentren ubicadas cerca de las lineas de transmision de gas
natural que transportaran el GNL re-evaporado a los consumidores. En
muchos casos, estas areas también presentan plantas para procesar el
gas natural producido en la regién para recuperar los hidrocarburos mas
pesados contenidos en el gas natural. Los procesos disponibles para
separar estos hidrocarburos mas pesados incluyen aquellos basados en el
enfriamiento y refrigeracion de gas, absorcién de aceite y absorcion de
aceite refrigerada. Ademas, los procesos criogénicos se volvieron mas
frecuentes debido a la disponibilidad del equipo econdémico que produce
energia mientras que simultaneamente se expande y extrae calor del gas
que se estéd procesando. En funcién de la presion de la fuente de gas, la
riqueza (etano, etileno y contenido de hidrocarburos mas pesados) del gas
-y los productos finales deseados, puede emplearse cada unc de estos
procesos ¢ su combinacion.

Actualmente se prefiere en general el proceso de expansidn criogénica
para la recuperacién de liquidos del gas natural ya que proporciona una
simplicidad maxima con facilidad de arranque, flexibilidad de operacién,
buena eficiencia, seguridad y buena fiabilidad. Las patentes de los
Estados Unidos Nos. 3,292,380; 4,061,481; 4,140,504; 4,157,904
4,171,964, 4,185,978; 4,251,249; 4,278,457, 4,519,824, 4,617,039;
4,687,499, 4,689,063, 4,690,702; 4,854,955, 4,869,740, 4,889,545;
5,275,005; 5,555,748; 5,566,554; 5,568,737, 5,771,712; 5,799,507;
5,881,569; 5,890,378, 5,083,664; 6,182,469, 6,578,379; 6,712,880,
6,915,662; 7,191,617, 7,219,513, la reemision de la patente de los Estados
Unidos No. 33.408; y las solicitudes pendientes nos. 11/430,412;
11/839,693; 11/971,491; y 12/206,230 describen los procesos relevantes

(a pesar de que la descripcién de la presente invencién se base en



condiciones de procesamiento diferentes a aquellas descritas en las
patentes de los Estados Unidos citadas).

La presente invencién se dirige de forma general a la recuperacion
integrada de etileno, etano, propileno, propano e hidrocarburos mas
pesados de dicho GNL y corrientes de gas. Utiliza una nueva disposicién
de proceso para integrar el calentamiento de la corriente de GNL y el
enfriamiento de la corriente de gas para eliminar la necesidad de un
vaporizador separado y la necesidad de refrigeracién externa, lo que
permite una alta recuperaciéon del componente de C; mientras que se
mantiene la simplicidad del equipo de procesamiento y la baja inversion de
capital. Ademas, la presente invencion ofrece una reduccion del consumo
de energia y calor necesario para procesar el GNL y las corrientes de gas,
lo que resulta en costos de operacion mas bajos que otros procesos y
asimismo ofrece una reduccion significativa de la inversion de capital.
Hasta el momento, se ha utilizado la patente de los Estados Unidos No.
7,216,507 del cesionario para recuperar componentes de C, vy
componentes de hidrocarburos mas pesados en las plantas que procesan
el GNL, mientras que la solicitud pendiente no. 11/430,412 del cesionario
podia utilizarse para recuperar componentes de C, y componentes de
hidrocarburos mas pesados en las plantas que procesan gas natural.
Sorprendentemente, los solicitantes hallaron que mediante la integracién
de ciertas caracteristicas de la patente de los Estados Unidos No.
7,216,507 del cesionario con ciertas caracteristicas de la solicitud
pendiente no. 11/430,412 del cesionario, pueden alcanzarse niveles
extremadamente altos de recuperacion del componente de C; utilizando
menos energia que la requerida por las plantas individuales para procesar
el GNL y el gas natural por separado.

Un analisis tipico de una corriente de GNL que sera procesado de
conformidad con esta invencién seria, en un porcentaje molar aproximado,
un 92,2% de metano, un 6,0% de etano y otros componentes de C,, un
1,1% de propano y otros componentes de Cs, y vestigios de butanos+, con
balance de nitrégeno. Un andlisis tipico de una corriente de gas que sera
procesado de conformidad con esta invencién seria, en un porcentaje
molar aproximado, un 80,1% de metano, un 9,5% de etanc y otros
componentes de Cz, un 5,6% de propano y otros componentes de Cs, un
1.3% de isobutano, un 1,1% de butano normal, un 0,8% de pentanos plus



con balance de nitrogeno y didxido de carbono. A veces se encuentran
presentes los gases que contienen azufre.

Para una mejor comprension de la presente invencién, se hace referencia
a los siguientes ejemplos y dibujos. Con relacién a los dibujos:

La figura 1 es un diagrama de flujo de un caso base de una planta de
procesamiento de gas natural que utiliza GNL para su refrigeracion;,

La figura 2 es un diagrama de flujo de un caso base de plantas de
procesamiento de GNL y gas natural de conformidad con la patente de los
Estados Unidos No. 7,216,507 y la solicitud pendiente no. 11/430,412
respectivamente;

La figura 3 es un diagrama de flujo de una planta de procesamiento de
GNL y gas natural de conformidad con la presente invencion; y

las figuras 4 a 8 son diagramas de flujo que ilustran medios alternativos de
aplicacién de la presente invencion para corrientes de GNL y gas natural.
Las figuras 1 y 2 se proporcionan para cuantificar las ventajas de la
presente invencion.

En la siguiente explicacion de las figuras que anteceden, se proporcionan
tablas que resumen las velocidades de flujo calculadas para condiciones
de proceso representativas. En las tablas que figuran en la presente, los
valores para las velocidades de flujo (en moles por hora) se redondearon
al numero entero mas proximo a los efectos de la conveniencia. Las
velocidades de flujo totales mostradas en las tablas incluyen todos los
componentes que no son de hidrocarburos y por tanto generalmente son
mayores que la suma de las velocidades de fiujo para los componentes de
hidrocarburos. Las temperaturas indicadas son valores aproximados
redondeados al grado mas proximo. Debe asimismo notarse que los
calculos de disefio de proceso realizados a los efectos de comparar los
procesos descritos en las figuras se basan en la suposicién de que no hay
pérdida de calor del (o al) ambiente al {0 del) proceso. La calidad de los
materiales aislantes disponibles comercialmente hace que esta sea una
suposicidn razonable y tipica de los expertos en la técnica.

Para mayor conveniencia, los pardmetros de proceso se informan tanto en
las unidades tradicionales britanicas como en las unidades del sistema
internacional de unidades (Sl). Las velocidades de flujo molares en las
tablas pueden interpretarse tanto en moles-libra por hora o moles-
kilogramo por hora. Los consumos de energia informados como caballaje

10



y/o mil unidades térmicas britanicas por hora (MBTU/Hr) corresponden a
las velocidades de flujo molares mencionadas en moles-libra por hora.
Los consumos de energia informados como kilovatio (kW) corresponden a
las velocidades de flujo molares mencionadas en moles-kilogramo por
hora.

La figura 1 es un diagrama de flujo que muestra el disefio de una planta de
procesamiento para recuperar C,+ componentes del gas natural mediante
el uso de una corriente de GNL para proporcionar refrigeracion. En la
simulacién del proceso de la figura 1, el gas de entrada ingresa en la
planta a 52°C y 600 psia [4.137 kPa(a)] como corriente 31. Si el gas de
entrada contiene una concentracidn de compuestos de azufre que
evitarian que las corrientes de producto cumplan con las especificaciones,
los compuestos de azufre se extraen mediante un tratamiento previo
adecuado del gas de alimentacién (no ilustrado). Asimismo, la corriente
de alimentacién generalmente se deshidrata para evitar la formacion de
hidrato (hielo) en condiciones criogénicas. Generalmente se utiliza un
secante sdlido a estos efectos.

La corriente de gas de entrada 31 se enfria en un intercambiador de calor
12 mediante intercambio de calor con una porcion (corriente 72a) de GNL
parcialmente templada a -114°C y corriente de destilacién fria a -77°C. La
corriente enfriada 31a ingresa en el separador 13 a -62°C y 584 psia
[4.027 kPa(a)] donde el vapor (corriente 34) se separa del liquido
condensado (corriente 35). La corriente liquida 35 se expande
instantaneamente mediante un dispositivo de expansion adecuado, como
la wvalvula de expansibn 17, a la presidn de funcionamiento
(aproximadamente 430 psia [2.965 kPa(a)]) de la torre de fraccionamiento
20. La corriente expandida 35a que deja la valvula de expansion 17
alcanza una temperatura de -70°C y se proporciona a la torre de
fraccionamiento 20 en un primer punto de alimentacion de columna media.
El vapor del separador 13 (corriente 34) ingresa a la maquina de
expansion de trabajo 10 en la cual la energia mecanica se extrae de esta
porcidn del alimento de alta presion. La maquina 10 expande el vapor de
forma sustancialmente isentrépica un poco por encima de la presion de
funcionamiento de la torre, con la expansién de trabajo que enfria la
corriente expandida 34a a una temperatura de aproximédamente -74°C,
Los extensores tipicos disponibles comercialmente son capaces de
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recuperar en el orden de un 80-88% del trabajo teéricamente disponible en
una expansion isentropica ideal. El trabajo recuperado a menudo se utiliza
para accionar un compresor centrifugo (como el item 11) que puede
utilizarse para comprimir nuevamente la corriente de destilacién calentada
(corriente 38b), por ejemplo. La corriente expandida 34a se enfria de
forma adicional a -87°C en el intercambiador de calor 14 mediante
intercambio de calor con la corriente de destilacion fria 38 a -97°C,
después de lo cual la corriente expandida parcialmente condensada 34b
se proporciona a continuaciéon a la torre de fraccionamiento 20 en un
segundo punto de alimentacién de columna media.

El desmetanizador en la torre 20 es una columna de destilacion
convencional que contiene varias bandejas espaciadas verticalmente, uno
o mas lechos compactos o alguna combinacion de bandejas y embalaje
para proporcionar el contacto necesario entre los liquidos que caen hacia
abajo y los vapores que suben. La columna incluye ademas calderines
{como el calderin 19) que calienta y evapora una porcién de los liquidos
que fluyen hacia abajo por la columna para proporcionar los vapores
extraidos que suben por la columna para extraer el producto liquido, la
corriente 41, de metano o de los componentes mas livianos. La corriente
de producto liquido 41 sale de la parte inferior de la torre a 37°C, basada
en una especificacion tipica de una relacion de metano a etano de 0,020:1
en una base molar en el producto final.

La corriente de destilacién de la parte superior 43 se retira de la seccidn
superior de la torre de fraccionamiento 20 a -97°C y se divide en dos
porciones, las corrientes 44 y 47. La primera porcion, la corriente 44, fluye
hacia el condensador de refluyjo 23 donde se enfria a -149°C y se
condensa totalmente mediante intercambio de calor con una porcion
(corriente 72) del GNL frio (corriente 71a). La corriente condensada 44a
ingresa en el separador de reflujo 24 donde el liquido condensado
(corriente 46) se separa de cualquier vapor no condensado (corriente 45).
La corriente liquida 46 del separador de reflujo 24 se bombea mediante
una bomba de reflujo 25 a presidn ligeramente mas alta que la presién de
funcionamiento del desmetanizador 20 y la corriente 46a posteriormente
se proporciona como alimento de columna superior fric (reflujo) al

desmetanizador 20. Este reflujo de liquido frio absorbe y condensa los
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componentes de C, y componentes de hidrocarburo mas pesados de
vapores que suben en la seccidn superior del desmetanizador 20.

La segunda porcién (corriente 47) de corriente de vapor superior 43 se
combina con cualquier vapor no condensado (corriente 45) del separador
de reflujo 24 para formar una corriente de destilacion fria 38 a -97°C. La
corriente de destilacion 38 pasa concurrentemente a la corriente
expandida 34a en el intercambiador de calor 14 donde se calienta a -77°C
(corriente 38a) y en direccidn opuesta a esta corriente se ingresa gas en el
intercambiador de calor 12 donde se calienta a 8°C (corriente 38b). La
corriente de destilacién después de vuelve a comprimir en dos etapas. La
primera etapa es el compresor 11 accionado por la maquina de expansién
10. La segunda etapa es el compresor 21 accionado por una fuente de
energia suplementaria que comprime la corriente 38c¢ a presién de linea de
distribucion (corriente 38d). Después de enfriar a 52°C en el enfriador de
descarga 22, la corriente 38e se combina con la corriente templada de
GNL 71b para formar el producto de gas de residuo (corriente 42). La
corriente de gas de residuo 42 fluye hacia el gasoducto de distribucion a
1262 psia [8.701 kPa(a)], suficiente para cumplir con los requisitos de
linea.

El GNL (corriente 71) del tanque de GNL 50 ingresa en la bomba 51 a
-157°C. La bomba 51 eleva la presidon del GNL lo suficientemente como
para que pueda fluir a través de los intercambiadores de calor y de alli al
gasoducto de distribucidon. La corriente 71a sale de la bomba 51 a -152°C
y 1364 psia [9.404 kPa(a)] y se divide en dos porciones, las corrientes 72 y
73. La primera porcion, la corriente 72, se calienta como se describe
anteriormente a -114°C en un condensador de reflujo 23 mientras enfria la
porcion (cotriente 44) de la corriente de vapor superior 43 de la torre de
fraccionamiento 20 y a 6°C en el intercambiador de calor 12 mientras
enfria el gas de entrada. La segunda porcién, la corriente 73, se calienta a
2°C en un intercambiador de calor 53 mediante el uso de calor para todo
uso de bajo nivel. Las corrientes calentadas 72b y 73a se recombinan
para formar GNL templado, la corriente 71b a 4°C, que después se
combina con una corriente de destilacién 38e para formar la corriente de

gas de residuo 42 como se describe anteriormente.
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En ia siguiente tabla se expone un resumen de las velocidades y el

consumo de energia de flujo de corriente para el proceso ilustrado en la

figura 1:
Tabla |
(Fig. 1)
Resumen de flujo de corriente - Lb. Moles/Hr [kg moles/Hr]
Corriente Metano Etano Propano Butanos+ Total
31 42 545 5.048 2.972 1.658 53.145
34 33.481 1.606 279 39 36.221
35 9.064 3.442 2.693 1.619 16.924
43 50.499 25 0 0 51.534
44 8.055 4 0 0 8.221
45 0 0 0 0 0
46 8.055 4 0 0 8.221
47 42 444 21 0 0 43313
38 42 444 21 0 0 43,313
71 40.293 2.642 491 3 43.689
72 27.601 1.810 336 2 29.927
73 12.692 832 155 1 13.762
42 82.737 2.663 491 3 87.002
41 101 5.027 2.972 1.658 0.832
Recuperacién*
Etano 65,37%
Propano 85,83%
Butanos+ 99,83%
Energia
Bomba de alimentacion '
de GNL 3.561 HP [ 5.854 kW]
Bomba de reflujo 23 HP [ 38 kw]
Compresor de gas de 40.46
residual 24612 HP [ 5 kW]
Total 28.196 HP [ 46'32 W]
Calor para todo uso de bajo
nivel
44 56
‘Calentador de GNL 68.980 MBTU/Hr [ 4 kW]
Calor para todo uso de aito nivel
Calderin desmetanizador  80.020 MBTU/Hr [ 51 '63 kW]
Energia especifica
HP-Hr / Lb. mol 2,868
[kW-Hr / kg mol] [ 4,715 ]

* (Basada en velocidades de flujo no redondeadas)

Las recuperaciones descritas en la tabla | se calculan con relacién a las
cantidades totales de etano, propanc y butanos+ contenidos en la
corriente de gas que se procesa en la planta y en la corriente de GNL. A

pesar de que las recuperaciones son bastante altas con relacion a los



hidrocarburos mas pesados contenidos en el gas que se esta procesando
(99,58%, 100,00% y 100,0% respectivamente, para etano, propano y
butanos+), ninguno de los hidrocarburos mas pesados contenidos en la
corriente de GNL se capturan en el proceso de la figura 1. De hecho, en
funcidn de la composicion de la corriente de GNL 71, la corriente de gas
de residuo 42 producida mediante el proceso de la figura 1 puede no
cumplir con todas las especificaciones de gasoductos. La energia
especifica mencionada en la tabla | es la energia consumida por unidad de
producto liquido recuperado y es un indicador de la eficacia general del
proceso.

La figura 2 es un diagrama de flujo que muestra los procesos para
recuperar componentes de Co+ del GNL y gas natural de conformidad con
la patente de los Estados Unidos No. 7216507 y la solicitud pendiente no.
11/430412, respectivamente, donde la corriente de GNL procesado se
utiliza para proporcionar refrigeracion para la planta de gas natural. Los
procesos de la figura 2 se aplicaron a la misma corriente de GNL y las
composiciones de corriente de gas de entrada como se describe
anteriormente para la figura 1.

En la simulacién del proceso de la figura 2, el GNL gue se va a procesar
(corriente 71) del tanque de GNL 50 ingresa a la bomba 51 a -157°C. La
- bomba 51 eleva la presién del GNL lo suficientemente como para que
pueda fluir a través de los intercambiadores de calor y de alli a la maquina
de expansion 55. La corriente 71a sale de la bomba a -152°C y 1364 psia
[2.404 kPa(a)] y se divide en dos porciones, la corriente 75 y la corriente
76. La primera porcién, la corriente 75, se expande a presion de
funcionamiento (aproximadamente 415 psia [2.859 kPa(a}]) de la columna
de fraccionamiento 62 mediante la valvula de expansion 58. La corriente
expandida 75a sale de la valvula de expansidon 58 a -150°C y a
continuacion se proporciona a la torre 62 en el punto de alimentacion de
columna media superior.

La segunda porcién, la corriente 76, se calienta a -62°C en el
intercambiador de calor 52 mediante el enfriamiento de la corriente de
destilacion comprimida de la parte superior 79a a -57°C y la corriente de
reflujo 82 a -89°C. La corriente parcialmente calentada 76a se calienta de
forma adicional y se evapora en el intercambiador de calor 53 mediante el

uso de calor para todo uso de bajo nivel. La corriente calentada 76b a

e



-20°C y 1334 psia [9.198 kPa(a)] ingresa en la maquina de expansién de
trabajo 55 en la cual la energia mecanica se extrae de esta porcion del
alimento de alta presion. La maquina 55 expande el vapor de forma
sustancialmente isentrépica a la presion de funcionamiento de la torre y la
expansion de trabajo enfria la corriente expandida 76¢ a una temperatura
de aproximadamente -77°C antes de proporcionarla como alimentacion a
la columna de fraccionamiento 62 en un punto de alimentacién de columna
media inferior.

El desmetanizador en la columna de fraccionamiento 62 es una columna
de destilacidon convencional que contiene varias bandejas espaciadas
verticalmente, uno o mas lechos compactos o alguna combinacién de
bandejas y embalaje que consiste en dos secciones. La seccion de
absorcion (rectificacion) superior contiene las bandejas y/o embalaje para
proporcionar el contacto necesario entre los vapores que suben y los
liguidos frios que bajan para condensar y absorber el etano y los
componentes mas pesados; la seccién de extraccion (desmetanizacion)
inferior contiene las bandejas y/o embalaje para proporcionar el contacto
necesario entre los liquidos que bajan y los vapores que suben. La
seccidn de desmetanizacion asimismo incluye uno © mas calderines {como
el calderin lateral 60 que utiliza calor para todo uso de bajo nivel y el
calderin 61 gue utiliza calor para todo uso de alto nivel) que calientan y
evaporan una porcion de los liquidos que fluyen hacia abajo por la
columna para proporcionar los vapores extraidos que suben por la
columna. La corriente liquida de la columna 80 sale de la parte inferior de
la torre a 12°C, basada en una especificacién tipica de una relacién de
metano a etano de 0,020:1 en una base molar en el producto final.

La corriente de destilacién de la parte superior 79 se retira de la seccién
superior de la torre de fraccionamiento 62 a -98°C y fluye hacia el
compresor 56 accionado por la maquina de expansion 55, donde se
comprime a 807 psia [5.567 kPa(a)] (corriente 79a). A esta presién, la
corriente se condensa completamente a medida que se enfria a -89°C en
el intercambiador de calor 52 como se describe anteriormente. E! liquido
condensado (corriente 79b) a continuacion se divide en dos porciones, la
corriente 83 y la corriente 82. La primera porcidon (corriente 83) es la
corriente de GNL magro rico en metano, que se bombea mediante la
bomba 63 a 1278 psia [8.809 kPa(a)] para su posterior evaporacién en los
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intercambiadores de calor 14 y 12, lo que calienta la corriente 83a a -81°C
y después a 4°C como se describe en los parrafos 0 y 0 a continuacién
para producir la corriente de GNL magre templada 83c.

La porcién remanente de la corriente liquida condensada 79b, la corriente
de reflujo 82, fluye para calentar el intercambiador 52 donde se subenfria a
-149°C mediante intercambio de calor con una porcion del GNL frio
(corriente 76) descrita anteriormente. La corriente subenfriada 82a
después se expande a la presion de funcionamiento del desmetanizador
62 mediante la valvula de expansién 57. La corriente expandida 82b a
-149°C después se suministra como alimento de columna superior frio
(reflujo) al desmetanizador 62. Este reflujo liquido frio absorbe y condensa
los componentes de C, y componentes de hidrocarburo mas pesados de
los vapores que suben en la seccion de rectificacidn superior del
desmetanizador 62.

En la simulacién del proceso de la figura 2, el gas de entrada ingresa en la
planta a 52°C y 600 psia [4.137 kPa(a)] como corriente 31. La corriente de
alimentacion 31 se enfria en el intercambiador de calor 12 mediante
intercambio de calor con GNL magro frio (corriente 83b), la corriente fria
de destilacion de la parte superior 38a a -81°C vy liquidos de
desmetanizacion (corriente 39) a -46°C. La corriente enfriada 31a ingresa
en el separador 13 a -68°C y 584 psia [4.027 kPa(a)] donde el vapor
(corriente 34) se separa del liquido condensado (corriente 35). La
corriente liquida 35 se expande instantaneamente mediante un dispositivo
de expansion adecuado, como la valvula de expansién 17, a la presién de
funcionamiento (aproximadamente 390 psia [2.687 kPa(a)]) de la torre de
fraccionamiento 20. La corriente expandida 35a que deja la valvula de
expansion 17 alcanza una temperatura de -80°C y se proporciona a la
torre de fraccionamiento 20 en un primer punto de alimentacién de
columna media.

La corriente de vapor 34 del separador 13 ingresa a la maquina de
expansion de trabajo 10 en la cual la energia mecanica se extrae de esta
porcion del alimento de alta presion. La maquina 10 expande el vapor de
forma sustancialmente isentrépica a la presion de funcionamiento de la
torre y la expansion de trabajo enfria la corriente expandida 34a a una
temperatura de aproximadamente -85°C. La corriente expandida

parcialmente condensada 34a se proporciona a continuacién como
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alimentacién a la torre de fraccionamiento 20 en el segundo punto de
alimentacion de columna media inferior.

El desmetanizador en la columna de fraccionamiento 20 es una columna
de destilacidn convencional que contiene varias bandejas espaciadas
verticalmente, uno o mas lechos compactos ¢ alguna combinaciéon de
bandejas y embalaje que consiste en dos secciones. La seccion de
absorcién (rectificacion) superior contiene las bandejas y/o embalaje para
proporcionar el contacto necesario entre los vapores que suben y los
liquidos frios que bajan para condensar y absorber el etano y los
componentes mas pesados; la seccion de extraccién (desmetanizacion)
inferior contiene las bandejas y/o embalaje para proporcionar el contacto
necesario entre los liquidos que caen hacia abajo y los vapores que
suben. La seccion de desmetanizacién asimismo incluye uno o mas
calderines (como el calderin lateral en el intercambiador de calor 12
descrito anteriormente y el calderin 19 que utiliza calor para todo uso de
alto nivel) que calientan y evaporan una porcién de los liquidos que fluyen
hacia abajo por la columna para proporcionar los vapores extraidos que
suben por la columna. La corriente liquida de la columna 40 sale de la
parte inferior de la torre a 31°C, basada en una especificacién tipica de
una relacién de metano a etano de 0,020:1 en una base molar en el
producto final y se combina con la corriente 80 para formar el producto
liquido (corriente 41).

Una porcion del vapor de destilacion (corriente 44) se retira de la regién
superior de la seccion de extraccion de la columna de fraccionamiento 20
a -87°C y se comprime a 545 psia [3.756 kPa(a)] mediante el compresor
26. La corriente comprimida 44a después se enfria de -66°C a -97°C y se
condensa (corriente 44b) en el intercambiador de calor 14 mediante
intercambio de calor con la corriente fria de destilacion de la parte superior
38 que sale de la parte superior del desmetanizador 20 y el GNL magro
frio (corriente 83a) a -82°C. La corriente liquida condensada 44b se
expande mediante la valvula de expansiéon 16 a una presion apenas por
encima de la presion de funcionamiento del desmetanizador 20 y la
corriente resultante 44¢ a -99°C después se proporciona como reflujo de
liquido frio a una region intermedia en la seccién de absorcién del
desmetanizador 20. Este reflujo complementario absorbe y condensa la
mayoria de los componentes de C; y de los componentes mas pesados
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(asi como algunos de los componentes de C;) de los vapores que suben
en la region de rectificacion inferior de la seccidon de absorcion de forma tal
que solamente una pequefia cantidad de reciclado (corriente 36) debe
enfriarse, condensarse, subenfriarse y expandirse instantdneamente para
producir la corriente de refiujo superior 36¢ que proporciona la rectificacion
final en la regidon superior de la seccion de absorcion del desmetanizador
20. A medida que la corriente de reflujo 36¢ entra en contacto con los
vapores que suben en la region superior de la seccién de absorcion,
condensa y absorbe los componentes de C; y cualesquiera componentes
de C; y de los componentes mas pesados remanentes de los vapores de
forma fal que pueden capturarse en el producto final (corriente 40) del
desmetanizador 20.

La corriente de destilacion de la parte superior 38 se retira de la seccion
superior de la torre de fraccionamiento 20 a -100°C. Pasa en direccidon
opuesta a la corriente de vapor de destilacién comprimida 44a y a la
corriente de reciclado 36a en el intercambiador de calor 14 donde se
calienta a -81°C (corriente 38a) y en direccidn opuesta a la corriente de
gas de entrada 31 y la corriente de reciclado 36 en el intercambiador de
calor 12 donde se calienta a -7°C (corriente 38b). La corriente de
destilacion despues de vuelve a comprimir en dos etapas. La primera
etapa es el compresor 11 accionado por la maquina de expansion 10. La
segunda etapa es el compresor 21 accionado por una fuente de energia
complementaria que comprime la corriente 38c a presion de linea de
distribucion (corriente 38d). Después del enfriamiento a 52°C en el
enfriador de descarga 22, la corriente 38e se divide en dos porciones, la
corriente 37 y la corriente de reciclado 36. La corriente 37 se combina con
la corriente de GNL magro templada 83c para formar el producto de gas
de residuo (corriente 42). La corriente de gas de residuo 42 fluye hacia el
gasoducto de distribucidn a 1262 psia [8.701 kPa(a)], suficiente para
cumplir con los requisitos de linea.

La corriente de reciclado 36 fluye hacia el intercambiador de calor 12 y se
enfria a -76°C mediante el intercambio de calor con el GNL magro frio
(corriente 83b), la corriente de destilacién fria de la parte superior 38a y los
liqguidos de desmetanizacion (corriente 39) como se describe
anteriormente. La corriente 36a se enfria de forma adicional a -97°C

mediante intercambio de calor con la corriente fria de GNL magro 83a y la



corriente fria de destilacién de la parte superior 38 en el intercambiador de
calor 14 como se describe anteriormente. La corriente sustancialmente
condensada 36b después se expande a través de un dispositivo de
expansion adecuado, como una valvula de expansion 15, a presion de
funcionamiento del desmetanizador, lo que resulta en el enfriamiento de la
corriente total a -102°C. La corriente expandida 36c después se
proporciona a la torre de fraccionamiento 20 como alimento de la columna
superior. Cualquier porcion de vapor de la corriente 36¢ se combina con
los vapores que suben en la etapa de fraccionamiento superior de la
columna para formar la corriente de destilacion de la parte superior 38,
que se retira de una region superior de la torre como se describe
anteriormente.

En la siguiente tabla se muestra un resumen de las velocidades y el
consumo de energia de flujo de corriente para el proceso ilustrado en la

figura 2:
Tabla Il
(Fig. 2)
Resumen de flujo de corriente - Lb. Moles/Hr [kg moles/Hr]
Corriente Metano Etano Propang Butanos+ Total
31 42.545 5.048 2.972 1.658 53.145
34 28.762 1.051 163 22 30.759
35 13.783 3.997 2.809 1.636 22.386
44 6.746 195 3 0 7.000
38 49.040 39 0 0 50.064
36 6.595 5 0 0 6.733
37 42.445 34 0 0 43.331
40 100 5.014 2972 1.658 9.814
71 40.293 2.642 491 3 43.689
75 4.835 317 59 0 5.243
76 35.458 2.325 432 3 38.446
79 45.588 16 0 0 45.898
82 5.348 2 0 0 5.385
83 40.240 14 0 0 40.513
80 53 2.628 491 3 3.176
42 82.685 48 0 0 83.844
41 153 7.642 3.463 1.661 12.990



Recuperacidén*

Etano 99,38%
Propano 100'22
100,00
Butanos+ %
Energia
Bomba de alimentacion
de GNL 3.552 HP [ 5.839 kW]
GNL Bomba de producto de 1774 HP [ 2916 kW]
_ Compresor de gas de 29272 HP [ 48.123 kW]
residual
Compresor de reflujo 601 HP [ 988 kW]
Total 35.199 HP [ 57.866 kW]
Calor para todo uso de bajo
nivel
Hquidoca'e"tadmde alimento g6 500 MBTU/H [ 42762 kW]
Calderin de
desmetanizacién 60 23.350 MBTU/Hr [ 15.083 kW]
Total 89.550 MBTU/Hr [ 57.845 kW]
Calor para todo uso de alto nivel
Calderin de
desmetanizacion 19 26.780 MBTU/Hr [ 17.298 kW]
Calderin de
desmetanizacion 61 3.400 MBTU/Hr [ 2196 kW]
Total 30.180 MBTU/Hr [ 19.494 kW]
Energia especifica
HP-Hr / Lb. Mol 2710
[kW-Hr / kg mol] [ 4,455 ]

* (Basada en velocidades de flujo no redondeadas)

La comparacién de los niveles de recuperacion que se muestran en las
tablas | y Il muestra que la recuperacion de liquidos del proceso de los
procesos de la figura 2 es mucho mas alta que la del proceso de la figura 1
debido a la recuperacion de los liquidos de hidrocarburos mas pesados
contenidos en la corriente de GNL en la torre de fraccionamiento 62. La
recuperacion de etano mejora de un 65,37% a un 99,38%, la recuperacion
de propano mejora de un 85,83% a un 100,00% y la recuperacién de
butanos+ mejora de un 99,83% a un 100,00%. Ademas, la eficacia de
proceso de los procesos de la figura 2 mejora en mas de un 5% en

terminos de energia especifica respecto al proceso de la figura 1.



DESCRIPCION DE LA INVENCION

Ejemplo 1

La figura 3 ilustra un diagrama de flujo de un proceso de conformidad con
la presente invencién. Las composiciones de la corriente de GNL y de ia
corriente de gas de entrada y las condiciones consideradas en el proceso
presentado en la figura 3 son las mismas que aquellas en los procesos de
la figura 1 y figura 2. Por consiguiente, el proceso de la figura 3 puede
compararse con los procesos de la figura 1 y figura 2 para iiustrar las
ventajas de la presente invencién.

En la simulacién del proceso de la figura 3, el GNL que se va a procesar
(corriente 71) del tanque de GNL 50 ingresa a la bomba 51 a -157°C. lLa
bomba 51 eleva la presion del GNL lo suficientemente como para que
pueda fluir a través de los intercambiadores de calor y de alli al separador
54. La corriente 71a sale de la bomba a -152°C y 1364 psia [9.404 kPa(a)]
y se calienta antes de entrar al separador 54 de forma tal que se evapora
la totalidad o una porcién. En el ejemplo que se muestra en la figura 3, la
corriente 71a primero se calienta a -48°C en el intercambiador de calor 52
mediante el enfriamiento de la corriente de destilacion comprimida 81a a
-36°C, la corriente de reflujo 82 y la corriente de vapor de destilacion 44.
La corriente parcialmente calentada 71b se calienta de forma adicional en
el intercambiador de calor 53 mediante el uso de calor para todo uso de
bajo nivel. (El calor para todo uso de alto nivel, como medio de
calentamiento utilizado en el calderin de la torre 19, generalmente es mas
costoso que el calor para todo uso de bajo nivel, por tanto habitualmente
se logra un costo de funcionamiento bajo cuando se maximiza el uso de
calor de bajo nivel, como el agua del mar y se minimiza el uso de calor de
alto nivel). Notese que en todos los casos los intercambiadores 52 y 53
representan tanto un conjunto de intercambiadores de calor individuales
como un Unico intercambiador de calor de muitiples etapas o cualquiera de
sus combinaciones. (La decision de utilizar mas de un intercambiador de
calor para los servicios de calentamiento indicados dependera de varios
factores que incluyen, a modo no taxativo, la velocidad de flujo del GNL de
entrada, el tamario del intercambiador de calor, las temperaturas de
corriente, etc)).

La corriente calentada 71¢ ingresa en el separador 54 a 12°C y 1334 psia
[9.198 kPa(a)] donde el vapor (corriente 77) se separa de cualquier liquido



remanente (corriente 78). La corriente de vapor 77 ingresa en la maquina
de expansiéon de trabajo 55 donde se extrae la energia mecanica del
alimento de alta presién. La maquina 55 expande el vapor de forma
sustancialmente isentropica a la presion de funcionamiento de la torre
(aproximadamente 412 psia [2.839 kPa(a)]) y la expansion de trabajo
enfria la corriente expandida 77a a una temperatura de aproximadamente
-73°C. El trabajo recuperado a menudo se utiliza para accionar un
compresor centrifugo (como el item 56) que puede utilizarse para
comprimir nuevamente una porcion (corriente 81) del vapor de la parte
superior de [a columna (corriente 79), por ejemplo. La corriente expandida
parcialmente condensada 77a se proporciona a continuacion como
alimentacién a ia columna de fraccionamiento 20 en un primer punto de
alimentacién de columna media. El liquido separador (corriente 78), si lo
hubiera, se expande a presion de funcionamiento de la columna de
fraccionamiento 20 mediante la valvula de expansién 59 antes de que la
corriente expandida 78a se proporcione a la torre de fraccionamiento 20
en un primer punto de alimentacién de columna media inferior.

En la simulacion del proceso de la figura 3, el gas de entrada ingresa en la
planta a 52°C y 600 psia {4.137 kPa(a)] como la corriente 31. La corriente
de alimentacion 31 se enfria en el intercambiador de calor 12 mediante
intercambio de calor con GNL magro frio (corriente 83a) a -73°C, la
corriente fria de destilacién 38 y liquidos de desmetanizacion (corriente 39)
a -50°C. La corriente enfriada 31a ingresa en el separador 13 a -63°C y
584 psia [4.027 kPa(a)] donde el vapor {corriente 34) se separa del liquido
condensado (corriente 35). Notese que en todos los casos el
intercambiador 12 representa tanto un conjunto de intercambiadores de
calor individuales como un Unico intercambiador de calor de mdltiples
etapas o cualquiéra de sus combinaciones. (La decisién de utilizar mas de
un intercambiador de calor para los servicios de calentamiento indicados
dependera de varios factores que incluyen, a modo no taxativo, la
velocidad de flujo del gas de entrada, el tamafo del intercambiador de
calor, las temperaturas de corriente, etc.).

El vapor del separador 13 (corriente 34) ingresa a la maquina de
expansion de trabajo 10 en la cual la energia mecanica se extrae de esta
porcién del alimento de alta presion. La maquina 10 expande el vapor de

forma sustancialmente isentropica a la presion de funcionamiento de la



torre de fraccionamiento 20 y la expansion de trabajo enfria la corriente
expandida 34a a una temperatura de aproximadamente -78°C. El trabajo
recuperado a menudo se utiliza para accionar un compresor centrifugo
(como el item 11) que puede utilizarse para comprimir nuevamente la
corriente de destilacién calentada (corriente 38a) por ejemplo. La corriente
expandida parcialmente condensada 34a se proporciona a la torre de
fraccionamiento 20 en un segundo punto de alimentacion de columna
media. La corriente liquida 35 se expande instantAneamente mediante un
dispositivo de expansion adecuado, como la valvula de expansiéon 17, a la
presidén de funcionamiento de la torre de fraccionamiento 20. La corriente
expandida 35a que deja la valvula de expansion 17 alcanza una
temperatura de -73°C y se proporciona a la torre de fraccionamiento 20 en
un segundo punto de alimentacién de columna media inferior.

El desmetanizador en la columna de fraccionamiento 20 es una columna
de destilacion convencional que contiene varias bandejas espaciadas
verticalmente, uno o mas lechos compactos o alguna combinacién de
bandejas y embalaje. La torre de fraccionamiento 20 puede consistir en
dos secciones. La seccidn de absorcién (rectificacion) superior 20a
contiene las bandejas y/o embalaje para proporcionar el contacto
necesario entre los vapores que suben y los liquidos frios que bajan para
condensar y absorber el etano y los componentes mas pesados; Ia
seccidn de extraccién (desmetanizacién) inferior, seccion 20b, contiene las
bandejas y/o embalaje para proporcionar el contacto necesario entre los
liguidos que bajan y los vapores que suben. La secciébn de
desmetanizacién 20b asimismo incluye uno o mas calderines (como el
calderin lateral en el intercambiador de calor 12 descrito anteriormente y el
calderin 18 que utiliza calor para todo uso de bajo nivel y €l calderin 19
que utiliza calor para todo uso de alto nivel) que calientan y evaporan una
porcidn de los liquidos que fluyen hacia abajo por la columna para
proporcionar los vapores extraidos que suben por la columna. La corriente
liquida de la columna 41 sale de la parte inferior de |a torre a 28°C, basada
en una especificacion tipica de una relacion de metano a etano de 0,020:1
en una base molar en el producto final.

Una porcion del vapor de destitacion (corriente 44) se retira de la regién
superior de la seccion de extraccion 20b de la columna de fraccionamiento
20 a -84°C y se enfria a -97°C y se condensa (corriente 44a) en el
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intercambiador 52 mediante intercambio de calor con el GNL frio (corriente
71a). La corriente liquida condensada 44a se bombhea apenas por encima
de la presién de funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20
mediante [a bomba 27, después de lo cual la corriente 44b a -97°C se
proporciona a continuacién como reflujo de liquido frio a una region
intermedia en la seccion de absorcion 20a de la columna de
fraccionamiento 20. Este reflujo complementario absorbe y condensa ia
mayoria de los componentes de C; y de los componentes mas pesados
(asi como algunos de los componentes de C) de los vapores que suben
en la regién de rectificacion inferior de la seccidon de absorcién 20a de
forma tal que solamente una pequefia cantidad de GNL magro (corriente
82) debe subenfriarse para producir la corriente de reflujo superior 82b que
proporciona la rectificacién final en la region superior de la seccion de
absorcion 20a de la columna de fraccionamiento 20.

La corriente de destilacidn de la parte superior 79 se retira de la seccion
superior de la torre de fraccionamiento 20 a -98°C y se divide en dos
porciones, la corriente 81 y la corriente 38. La primera porcién (corriente
81) fluye al compresor 56 accionado por la maquina de expansidén 55,
donde se comprime a 1092 psia [7.529 kPa(a)] (corriente 81a). A esta
presion, la corriente se condensa completamente a medida que se enfria a
-77°C en el intercambiador de calor 52 como se describe anteriormente.
El liquido condensado (corriente 81b) a continuacién se divide en dos
porciones, la corriente 83 y la corriente 82. La primera porcién (corriente
83) es la corriente de GNL magro rico en metano, que se bombea
mediante la bomba 63 a 1273 psia [8.777 kPa(a)] para su posterior
evaporacion en el intercambiador de calor 12, lo que calienta la corriente
83a a 18°C como se describe anteriormente para producir la corriente de
GNL magro templada, la corriente 83b.

La porcion remanente de la corriente 81b (corriente 82), fiuye para
calentar el intercambiador 52 donde se subenfria a -148°C mediante
intercambio de calor con el GNL frio (corriente 71a) como se describe
anteriormente. La corriente subenfriada 82a se expande a la presién de
funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20 mediante la valvula
de expansion 57. La corriente expandida 82b a -146°C se proporciona a
continuacidn como alimento de columna superior frio (reflujo) al

desmetanizador 20. Este reflujo de liquido frio absorbe y condensa los



componentes de C; y componentes de hidrocarburo mas pesados de los
vapores que suben en la seccidn de rectificacion superior de la seccidén de
absorcion 20a dei desmetanizador 20.

La segunda porcién de la corriente de destilacion de la parte superior 79
(corriente 38) fluye en direccion opuesta a la corriente de gas de entrada
31 en el intercambiador de calor 12 donde se calienta a -52°C (corriente
38a). La corriente de destilacién después de vuelve a comprimir en dos
etapas. La primera etapa es el compresor 11 accionado por la maquina de
expansion 10. La segunda etapa es el compresor 21 accionado por una
fuente de energia complementaria que comprime la corriente 38b a
presion de linea de distribucion (corriente 38¢). (Notese que el enfriador
de descarga 22 no es necesario en este ejemplo. Algunas aplicaciones
pueden requerir el enfriamiento de la corriente de destilacién comprimida
38c de forma tal que cuando la temperatura resultante se mezcla con la
corriente de GNL magro templada 83b sea lo suficientemente fria como
para cumplir con los requisitos del gasoducto de distribucion). La corriente
38¢/38d después se combina con la corriente de GNL magro templada 83b
para formar el producto de gas de residuo (corriente 42). La corriente de
gas de residuo 42 a 32°C fluye hacia el gasoducto de distribucion a
1262 psia [8.701 kPa(a)], suficiente para cumplir con los requisitos de
linea.

En la siguiente tabla se muestra un resumen de las velocidades y el
consumo de energia de flujo de corriente para el proceso ilustrado en Ia

figura 3:
Tabla lll
(Fig. 3)
Resumen de flujo de corriente - Lb. Moles/Hr [kg moles/Hr]

Corriente Metano Etano Propano Butanos+ Total
31 42.545 5.048 2972 1.658 53.145
34 32.557 1.468 247 35 35.112
35 9.988 3.580 2.725 1.623 18.033
71 40.293 2.642 491 3 43.689
77 40.293 2.642 491 3 43.689
78 0 0 0 0 0
44 23.473 771 21 0 24.399
79 91.871 58 0 0 93.147
38 55.581 35 0 0 56.354
81 36.290 23 0 0 36.793
82 9.186 6 0 0 9.313
83 27.104 17 0 0 27.480
42 82.685 52 0 0 83.834
41 153 7.638 3.463 1.661 13.000



Recuperacion®

Etano 89,33%
Propano 100,00
P %
100,00
Butanos+ %
Energia
Bomba de alimentacion
de GNL 3552 HP [ 5.839 kW]
Bomba de producto de 569 HP [ 935 kW]
GNL
Bomba de refiujo 87 HP { 143 kW]
_ Compresor'de gas de 22960 HP [ 37.746 kW]
residual
Total 27.168 HP [ 44663 kW]
Calor para todo uso de bajo
nivel
”quidoca'e”tad” dealimento g5 100 MBTU/Hr [ 37.530 kW]
Calderin de
desmetanizacién 18 8.000 MBTU/Mr [ 5.167 kW]
Total 66.100 MBTU/Hr [ 42.697 kW]
Calor para todo uso de alto nivel
Calderin de
desmetanizacién 19 31.130 MBTU/MHr [ 20.108 kw]
Energia especifica
HP-Hr / Lb. Mol 2,000
[kW-Hr / kg mol] [ 3,436 ]

* (Basada en velocidades de flujo sin redondear)

La mejora ofrecida por la realizacién de la figura 3 de la presente
invencion es asombrosa en comparacion con los procesos de la figura 1y
figura 2. La comparacion de los niveles de recuperaciéon que se muestran
en la tabla Il anterior para la realizacién de la figura 3 con aquellos en la
tabla | para el proceso de la figura 1 muestra que la realizacién de la figura
3 de la presente invencion mejora la recuperacién de etano de un 65,37%
a un 99,33%, Ia recuperacién de propano de un 85,83% a un 100,00% y la
recuperacion de butanos+ de un 99,83% a un 100,00%. Ademas, la
comparacion de los consumos de energia en la tabla [ll con aquellos en la
tabla | muestra que la energia requerida para la realizacién de la figura 3
de la presente invencién es casi un 4% menor que el proceso de la figura
1, lo que significa que la eficacia del proceso de la realizacion de la figura
3 de 1a presente invencién es significativamente mejor que la del proceso

de la figura 1. La ganancia en la eficacia de proceso se observa



claramente en la disminucién de la energia especifica de
2,868 HP-Hr / Lb. Mol [4,715 kW-Hr / kg mol] para el proceso de la figura 1
a 2,090 HP-Hr/Lb. Mol [3,436 kW-Hr / kg mol] para la realizacién de la
figura 3 de la presente invencion, un aumento de mas de un 27% en la
eficacia de produccion. Ademads, el requisito de calor para todo uso de
alto nivel para ia realizacion de la figura 3 de la presente invencion es de
solamente un 39% del requisito para el proceso de la figura 1.

La comparacidn de los niveles de recuperacién que se muestran en la
tabla il para la realizacién de la figura 3 con aquelios en la tabla |l para los
procesos de la figura 2 muestra que los niveles de recuperacion de
liquidos son basicamente los mismos. No obstante, la comparacion de los
consumos de energia en la tabla Il con aquellos en la tabla Il muestra que
la energia requerida para la realizacion de la figura 3 de la presente
invencién es casi un 23% menos que para los procesos de la figura 2.
Esto resulta en la disminucion de la energia especifica de
2,710 HP-Hr / Lb. Mol [4,455 kW-Hr / kg mol] para los procesos de la figura
2 a 2,090 HP-Hr / Lb. Mol [3,436 kW-Hr / kg mol] para ia realizacion de la
figura 3 de la presente invencion, una mejora de casi un 23% en la eficacia
de produccion.

Existen cinco factores principales que explican la mejora en la eficacia de
la presente invencion. Primero, en comparacién con muchos procesos
anteriores de la técnica, la presente invencién no depende del alimento de
GNL en si mismo para servir directamente como reflujo para la columna de
fraccionamiento 20. En cambio, la refrigeracién inherente en el GNL frio se
utiliza en el intercambiador de calor 52 para generar una corriente de
reflujo liquida (corriente 82) que contiene pocos de los componentes de C;
y componentes de hidrocarburo mas pesados que se recuperaran, lo que
resulta en una rectificacion eficaz en la region superior de la seccion de
absorcion 20a en la torre de fraccionamiento 20 y evita las limitaciones de
equilibrio de dichos procesos anteriores de la técnica. Segundo, el uso de
la corriente de vapor de destilacion 44 para producir reflujo
complementario para la region inferior de la seccidon de absorcidn 20a en
la columna de fraccionamiento 20, permite un uso menor de reflujo
superior (corriente 82b) para la torre de fraccionamiento 20. El flujo
inferior de reflujo superior, mas el grado mayor de calentamiento mediante

el uso de calor para todo uso de bajo nivel en el intercambiador de calor



53, resulta en una menor alimentacién total de liquido de la columna de
fraccionamiento 20, lo que reduce el trabajo requerido en el calderin 19 y
minimiza la cantidad de calor para todo uso de bajo nivel necesaria para
cumblir con la especificacion para el producto liquido final del
desmetanizador 20. Tercero, la rectificacion de los vapores de la columna
proporcionada mediante la seccidn de absorcion 20a permite que todo el
alimento de GNL se evapore antes de ingresar en la maquina de
expansion de trabajo 55 como la corriente 77, lo que resulta en una
recuperacién de energia significativa. Esta energia puede entonces
utilizarse para comprimir la primera porcidon (corriente 81) de la corriente
de destilacién de la parte superior 79 a una presién lo suficientemente alta
como para que pueda condensarse en el intercambiador 52 y de forma tal
que el GNL magro resultante (corriente 83) pueda después bombearse a
la presidn de impulsion del gasoducto. (El bombeo requiere mucha menos
energia que la compresion).

Cuarto, el uso de ia corriente de GNL magro frio 83a para proporcionar
refrigeracion "libre" a la corriente de gas en el intercambiador de calor 12,
elimina la necesidad de otros medios de evaporacion (como el
intercambiador de calor 53 en el proceso de la figura 1) para evaporar
nuevamente el GNL antes de la impuisién al gasoducto de distribucion.
Quinto, esta refrigeracion "libre” de la corriente de gas de entrada 31
significa que debe proporcionarse menos enfriamiento requerido en el
intercambiador 12 mediante corriente de vapor de destilacién 38, de forma
tal que la corriente 38a es mas fria y se necesita menos energia de
compresion para elevar su presion a la condicion de impulsion del
gasoducto.

Ejemplo 2

Un método alternativo para procesar el GNL y el gas natural se muestra
en otra realizacion de la presente invencién como se ilustra en la figura 4.
Las composiciones de la corriente de GNL y la corriente de gas de entrada
y las condiciones consideradas en el proceso presentado en la figura 4
son las mismas que aquellas en los procesos de la figura 1 a 3. Por
consiguiente, el proceso de la figura 4 puede compararse con los procesos
de las figuras 1 y 2 para ilustrar las ventajas de la presente invencién y
pueden igualmente compararse con la realizacion que se muestra en la
figura 3.
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En la simulaciéon del proceso de la figura 4, el GNL que se va a procesar
(corriente 71) del tanque de GNL 50 ingresa a la bomba 51 a -157°C. La
bomba 51 eleva la presion del GNL lo suficientemente como para que
pueda fiuir a través de los intercambiadores de calor y de alli al separador
54. La corriente 71a sale de la bomba a -152°C y 1364 psia [9.404 kPa(a)]
y se calienta antes de ingresar al separador 54 de forma tal que se
evapora la totalidad o una porcién. En el ejemplo que se muestra en la
figura 4, la corriente 71a primero se calienta a -54°C en el intercambiador
de calor 52 mediante el enfriamiento de la corriente de destilacion
comprimida 81a a -48°C, la corriente de reflujo 82 y la corriente de vapor
de destilacion 44. La corriente parcialmente calentada 71b se calienta de
forma adicional en el intercambiador de calor 53 mediante el uso calor
para todo uso de bajo nivel.

La corriente calentada 71c¢ ingresa en el separador 54 a -16°C y 1334 psia
[9.198 kPa(a)] donde el vapor (corriente 77) se separa de cualquier liquido
remanente (corriente 78). La corriente de vapor 77 ingresa en la maguina
de expansion de trabajo 55 donde se extrae la energia mecanica del
alimento de alta presion. La magquina 55 expande el vapor de forma
sustancialmente isentrépica a la presion de funcionamiento de la torre
(aproximadamente 420 psia [2.896 kPa(a)]}) y la expansién de trabajo
enfria |la corriente expandida 77a a una temperatura de aproximadamente
-75°C. La corriente expandida parcialmente condensada 77a se
proporciona a continuaciéon como alimentacion a la columna de
fraccionamiento 20 en un primer punto de alimentacién de columna media.
El liquido separador (corriente 78), si lo hubiere, se expande a presion de
funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20 mediante la valvula
de expansion 59 antes de que la corriente expandida 78a se proporcione a
la torre de fraccionamiento 20 en un primer punto de alimentacién de
columna media inferior.

En la simulacion del proceso de la figura 4, el gas de entrada ingresa en la
planta a 52°C y 600 psia [4.137 kPa(a)] como la corriente 31. La corriente
de alimentacién 31 ingresa en la maquina de expansion de trabajo 10
donde se extrae la energia mecanica del alimento de alta presion. La
magquina 10 expande el vapor de forma sustancialmente isentropica a una
presion apenas por encima de la presiéon de funcionamiento de la torre de

fraccionamiento 20, con la expansion de trabajo que enfria la corriente



expandida 31a a una temperatura de aproximadamente 34°C. La corriente
expandida 31a se enfria de forma adicional en el intercambiador de calor
12 mediante intercambio de calor con el GNL magro frio (corriente 83a) a
-69°C, la corriente de destilacion fria 38a y los liquidos de
desmetanizacion (corriente 39) a -60°C.

La corriente enfriada 31b ingresa en el separador 13 a -63°C y 428 psia
[2.949 kPa(a)] donde el vapor (corriente 34) se separa del liquido
condensado (corriente 35). La corriente de vapor 34 se enfria a -86°C en
el intercambiador de calor 14 mediante intercambio de calor con la
corriente de destilacion fria 38 y la corriente parcialmente condensada 34a
se proporciona a continuacién a la torre de fraccionamiento 20 en un
segundo punto de alimentacion de columna media. La corriente liquida
35 se dirige a través de la valvula 17 y se proporciona a la torre de
fraccionamiento 20 en un segundo punto de alimentacion de columna
media inferior,

Una porcién del vapor de destilacion (corriente 44) se retira de la region
superior de la seccion de extraccion de la columna de fraccionamiento 20
a -84°C y se enfria a -98°C y se condensa (corriente 44a) en el
intercambiador 52 mediante intercambio de calor con el GNL frio (corriente
71a). La corriente liquida condensada 44a se bombea apenas por encima
de la presion de funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20
mediante la bomba 27, después de lo cual la corriente 44b a -98°C se
proporciona a continuacién como reflujo de liquido frio a una regidn
intermedia en la seccidn de absorcidon de la columna de fraccionamiento
20. Este reflujo complementario absorbe y condensa la mayoria de los
componentes de C; y de los componentes mas pesados (asi como
algunos componentes de C,) de los vapores que suben en la region de
rectificacion inferior de la seccidbn de absorcion de la columna de
fraccionamiento 20.

La corriente liquida de la columna 41 sale de la parte inferior de la torre a
29°C, basada en una especificacion tipica de una relacién de metano a
etano de 0,020:1 en una base molar en el producto final. La corriente de
destilacion de la parte superior 79 se retira de la seccidén superior de la
torre de fraccionamiento 20 a -88°C y se divide en dos porciones, la
corriente 81 y ia corriente 38. La primera porcién (corriente 81) fluye al

compresor 56 accionado por la maquina de expansion 55, donde se
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comprime a 929 psia [6.405 kPa(a)] (corriente 81a). A esta presion, la
corriente se condensa completamente a medida que se enfria a -78°C en
el intercambiador de calor 52 como se describe anteriormente. El liquido
condensado (corriente 81b) a continuacion se divide en dos porciones, la
corriente 83 y la corriente 82. La primera porcion (corriente 83) es la
corriente de GNL magro rico en metano, que se bombea mediante la
bomba 63 a 1273 psia [8.777 kPa(a)] para su posterior evaporacion en el
intercambiador de calor 12, lo que calienta la corriente 83a a 18°C como
se describe anteriormente para producir la corriente de GNL magro
templada, la corriente 83b.

La porcién remanente de la corriente 81b (corriente 82), fluye para
calentar el intercambiador 52 donde se subenfria a -148°C mediante
intercambio de calor con el GNL frio (corriente 71a) como se describe
anteriormente. La corriente subenfriada 82a se expande a la presion de
funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20 mediante la valvula
de expansion 57. La corriente expandida 82b a -147°C se proporciona a
continuacidon como alimento de columna superior frio (reflujo) al
desmetanizador 20. Este reflujo de liquido frio absorbe y condensa los
componentes de C; y los componentes de hidrocarburo mas pesados de
los vapores que suben en la seccidon de rectificacién superior de la seccién
de absorcion del desmetanizador 20.

La segunda porcién de ia corriente de destilacién de la parte superior 79
(corriente 38) fluye en direccion opuesta a la corriente de vapor 34 del
separador en el intercambiador de calor 14 donde se calienta a -66°C
(corriente 38a) y a la corriente de gas de entrada expandida 31a en el
intercambiador de calor 12 donde se calienta a -44°C (corriente 38b). La
corriente de destilacion después de vuelve a comprimir en dos etapas. La
~ primera etapa es el compresor 11 accionado por la maquina de expansion
10. La segunda etapa es el compresor 21 accionado por una fuente de
energia complementaria que comprime la corriente 38c a la presién de la
linea de gas de distribucion (corriente 38d). La corriente 38d/38e después
se combina con la corriente de GNL magro templada 83b para formar el
producto de gas de residuo (corriente 42). La corriente de gas de residuo
42 a 37°C fluye hacia el gasoducto de distribucion a 1262 psia

[8.701 kPa(a)], suficiente para cumplir con los requisitos de linea.



En la siguiente tabla se muestra un resumen de las velocidades y el

consumo de energia de flujo de corriente para el proceso ilustrado en la

figura 4:
Tabla IV
(Fig. 4)
Resumen de flujo de corriente - Lb. Moles/Hr [kg moles/Hr]
Corriente Metano Etano Propanc Butanos+ Total
31 42.545 5.048 2.972 1.658 53.145
34 37.612 2.081 327 39 40.922
35 4.933 2.967 2.645 1.619 12.223
71 40.293 2642 491 3 43,689
77 40.293 2.642 491 3 43.689
78 0 0 0 0 0
44 15.646 515 14 0 16.250
79 92.556 62 0 0 93.856
38 48.684 32 0 0 49.369
81 43.872 30 0 0 44 487
82 9.871 7 0 0 10.010
83 34.001 23 0 0 34.477
47 82.685 55 0 0 83.846
41 153 7.635 3.463 1.661 12.988
Recuperacion*
Etano 99,28%
100,00
Propano %
100,00
Butanos+ %
Energia .
Bomba de alimentacion
de GNL 3.552 HP [ 5.839 kW]
AL Bomba de producto de 1437 HP [ 2363 kW]
Bomba de reflujo 58 HP [ 95 kW)
Compresor de gas de
residual 18.325 HP [ 30.126 kW]
Total 23.372 HP [ 38.423 kw]
Calor para todo uso de bajo
nivel
fquid oca'e“tad‘” dealimento g6 600 MBTU/Hr [ 42,632 KW
Calderin de
desmetanizacién 18 17.300 MBTU/Hr [ 11175 kW]
Total 83.300 MBTU/Hr [ 53.807 kW]
Calor para todo uso de alto nivel
Calderin de
desmetanizacion 19 32940 MBTU/Hr [ 21278 kW]
Energia especifica
HP-Hr / Lb. Mol 1,800
[kW-Hr / kg mol] [ 2,958 ]

* (Basada en velocidades de flujo sin redondear)



La comparacion de las tablas Ill y IV muestra que la realizacion de la
figura 4 de la presente invencion logra basicamente la misma recuperacion
de liquidos que la realizacién de la figura 3. No obstante, la realizacion de
la figura 4 requiere menos energia que la realizacion de la figura 3, lo que
mejora la energia especifica en casi un 14%. No obstante, el calor para
todo uso de alto nivel requerido para la realizacion de la figura 4 de la
presente invencién es levemente mayor (aproximadamente un 6%) que el
de la realizacién de la figura 3.

Ejemplo 3

Otro método alternativo para procesar el GNL y el gas natural se muestra
en la realizacién de la presente invencidn ilustrada en la figura 5. Las
composiciones de la corriente de GNL y la corriente de gas de entrada y
las condiciones consideradas en el proceso presentado en la figura 5 son
las mismas que aquellas en los procesos de la figura 1 a figura 4. Por
consiguiente, el proceso de la figura 5 puede compararse con los procesos
de las figuras 1 y 2 para ilustrar las ventajas de la presente invencion y
pueden igualmente compararse con las realizaciones que se muestran en
fas figuras 3y 4.

En la simulacién del proceso de la figura 5, el GNL que se va a procesar
(corriente 71) del tanque de GNL 50 ingresa a la bomba 51 a -157°C. La
bomba 51 eleva la presion del GNL lo suficientemente como para que
pueda fluir a través de los intercambiadores de calor y de alli al separador
54. La corriente 71a sale de la bomba a -152°C y 1364 psia [9.404 kPa(a)]
y se calienta antes de ingresar al separador 54 de forma tal que se
evapora la totalidad o una porcién. En el ejemplo que se muestra en la
figura 5, la corriente 71a primero se calienta a -57°C en el intercambiador
de calor 52 mediante el enfriamiento de la corriente de destilacion
comprimida 81a -32°C, la corriente de reflujo 82, la corriente de vapor de
destilacion 44 y la corriente de vapor 34 del separador. La corriente
parcialmente calentada 71b se calienta de forma adicional en el
intercambiador de calor 53 mediante el uso calor para todo uso de bajo
nivel.

La corriente calentada 71c ingresa en el separador 54 a -17°C y 1334 psia
[9.198 kPa(a)] donde el vapor (corriente 77) se separa de cualquier liquido
remanente (corriente 78). La corriente de vapor 77 ingresa en la maquina

de expansion de trabajo 55 donde se extrae la energia mecanica del



alimento de alta presion. La maquina 55 expande el vapor de forma
sustancialmente isentrépica a la presién de funcionamiento de la torre
(aproximadamente 395 psia [2.721 kPa(a)]) y la expansién de trabajo
enfria la corriente expandida 77a a una temperatura de aproximadamente
-77°C. La corriente expandida parcialmente condensada 77a se
proporciona a continuacién como alimentacién a la columna de
fraccionamiento 20 en un primer punto de alimentacion de columna media.
El liquido separador (corriente 78), si lo hubiera, se expande a presion de
funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20 mediante la valvula
de expansién 59 antes de que la corriente expandida 78a se proporcione a
la torre de fraccionamiento 20 en un primer punto de alimentacion de
columna media inferior.

En la simulacién del proceso de ia figura 5, el gas de entrada ingresa en la
planta a 52°C y 600 psia [4.137 kPa(a)] como la corriente 31. La corriente
de alimentacion 31 ingresa en la maquina de expansion de trabajo 10
donde se extrae la energia mecanica del alimento de alta presion. La
maquina 10 expande el vapor de forma sustancialmente isentrépica a una
presidn apenas por encima de la presién de funcionamiento de la torre de
fraccionamiento 20 y la expansion de trabajo enfria la corriente expandida
31a a una temperatura de aproximadamente 30°C. La corriente expandida
31a se enfria de forma adicional en el intercambiador de calor 12 mediante
intercambio de calor con el GNL magro frio {(corriente 83a) a -72°C, la
corriente fria de destilacion 38b y los liquidos de desmetanizacion
{(corriente 39) a -63°C.

La corriente enfriada 31b ingresa en el separador 13 a -63°C y 403 psia
[2.777 kPa(a)] donde el vapor {corriente 34) se separa del liquido
condensado (corriente 35). La corriente de vapor 34 se enfria a -83°C en
el intercambiador de calor 52 mediante intercambio de calor con la
corriente de GNL fria 71a y la corriente de destilacidon comprimida 38a vy la
corriente parcialmente condensada 34a se proporciona a continuacién a la
torre de fraccionamiento 20 en un segundo punto de alimentacion de
columna media. La corriente liquida 35 se dirige a traves de la valvula 17
y se proporciona a la torre de fraccionamiento 20 en un segundo punto de
alimentacion de columna media inferior.

Una porcién del vapor de destilacién (corriente 44) se retira de la regién

superior de la seccidn de extraccién de la columna de fraccionamiento 20



a -84°C y se enfria a -98°C y se condensa (corriente 44a) en el
intercambiador 52 mediante intercambio de calor con el GNL frio {corriente
71a). La corriente liquida condensada 44a se bombea apenas por encima
.de la presién de funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20
mediante la bomba 27, después de lo cual la corriente 44b a -98°C se
proporciona a continuacion como reflujo de liquido frio a una region
intermedia en la seccidén de absorcion de la columna de fraccionamiento
20. Este reflujo complementario absorbe y condensa la mayoria de los
componentes de C; y de los componentes mas pesados (asi como
algunos componentes de C,) de los vapores que suben en la region de
rectificacion inferior de la seccidon de absorcidén de la columna de
fraccionamiento 20.

La corriente liquida de la columna 41 sale de la parte inferior de la torre a
26°C, basada en una especificacion tipica de una relacion de metano a
etano de 0,020:1 en una base molar en el producto final. La corriente de
destilacidén de la parte superior 79 se retira de la secciéon superior de la
torre de fraccionamiento 20 a -99°C y se divide en dos porciones, la
corriente 81 y la corriente 38. La primera porcidon (corriente 81) fluye al
compresor 56 accionado por la maquina de expansion 55, donde se
comprime a 1124 psia [7.750 kPa(a)] (corriente 81a). A esta presion, la
corriente se condensa completamente a medida que se enfria a -75°C en
el intercambiador de calor 52 como se describe anteriormente. El liquido
condensado (corriente 81b) a continuacién se divide en dos porciones, la
83 y la corriente 82. La primera porcion (corriente 83) es la corriente de
GNL magro rico en metano, que se bombea mediante la bomba 63 a
1273 psia [8.777 kPa{a)] para su posterior evaporacion en el
intercambiador de calor 12, lo que calienta la corriente 83a a 18°C como
se describe anteriormente para producir la corriente de GNL magro
templada, la corriente 83b.

La porcion remanente de la corriente 81b (corriente 82), fluye para
calentar el intercambiador 52 donde se subenfria a -149°C mediante
intercambio de calor con el GNL frio (corriente 71a) como se describe
anteriormente. La corriente subenfriada 82a se expande a la presion de
funcionamiento de la columna de fraccionamiento 20 mediante la valvula
de expansion 57. La corriente expandida 82b a -147°C se proporciona a

continuacién como alimento de columna superior frio (reflujo) al



desmetanizador 20. Este reflujo de liquido frioc absorbe y condensa los
componentes de C; y los componentes de hidrocarburo méas pesados de
los vapores que suben en la seccidn de rectificacion superior de la seccion
de absorcion del desmetanizador 20.

La segunda porcién de la corriente de destilacidn de la parte superior 79
(corriente 38) se comprime a 625 psia [4.300 kPa(a)] mediante el
compresor 11 accionado por la maquina de expansién 10. A continuacion
fluye en direccion opuesta a la corriente de vapor 34 del separador en el
intercambiador de calor 52 donde se calienta de -72°C a -53°C (corriente
38b) y a la corriente de gas de entrada expandida 31a en el
intercambiador de calor 12 donde se calienta a -11°C (corriente 38c). La
corriente de destilacion a continuacién se comprime de forma adicional a
presién de linea de distribucion {corriente 38d) en el compresor 21
accionado por una fuente de energia complementaria y la corriente
38d/38e después se combina con la corriente de LNG magro templada
83b para formar el producto de gaé de residuo (corriente 42). La corriente
de gas de residuo 42 a 42°C fluye hacia el gasoducto de distribucion a
1262 psia [8.701 kPa(a)], suficiente para cumplir con los requisitos de
linea.

En la siguiente tabla se muestra un resumen de las velocidades y el

consumo de energia de flujo de corriente para el proceso ilustrado en la

figura 5:
Tabla V
(Fig. 5)
Resumen de flujo de corriente - Lb. Moles/Hr [kg moles/Hr]

Corriente Metano Etano Propano Butanos+ Total
31 42.545 5.048 2.972 1.658 53.145
34 38.194 2.203 348 40 41.654
35 4.351 2.845 2.624 1.618 11.491
71 40.293 2.642 491 3 43.689
77 40.293 2.642 491 3 43.689
78 0 0 0 0 0
44 17.004 614 16 0 17.715
79 91.637 60 0 0 92.925
38 59.566 39 0 0 60.403
81 32.071 21 0 0 32.522
82 8.952 6 0 0 9.078
83 23.119 15 0 0 23.444
42 82.685 54 0 0 83.847
41 153 7.636 3.463 1.661 12.987



Recuperacién*

Etano 99,30%
100,00
Propano , %
100,00
Butanos+ %
Energia
Bomba de alimentacion
de GNL 3.552 HP [ 5839 kw]
GNL Bomba de producto de 418 HP [ 687 KW]
Bomba de reflujo 63 HP [ 104 kW]
_ Compresor de gas de 19.274 HP [ 31686 kW]
residual
Total 23.307 HP [ 38.316 kW]
Calor para todo uso de bajo
nivel
"quidoca'e”tadmdea"me"m 70.480 MBTU/Hr [ 45526 kW]
Calderin de
desmetanizacion 18 24500 MBTU/Hr [ 15.826 kW]
Total 94.980 MBTU/Hr [ 61.352 kW]
Calor para todo uso de alto nivel
Calderin de
desmetanizacién 19 27.230 MBTU/Hr [ 17.589 kw]
Energia especifica
HP-Hr / Lb. Mol 1,795
[KW-Hr / kg mol] [ 2,950 ]

* (Basada en velocidades de flujo sin redondear)

La comparacion de las tablas [, IV y V muestra que la realizacion de la
figura 5 de la presente invencion logra basicamente la misma recuperacién
de liquidos que las realizaciones de la figura 3 y la figura 4. La realizacion
de la figura 5 requiere significativamente menos energia que la realizacion
de la figura 3 (lo que mejora la energia especifica en mas de un 14%) y
levemente menos que la realizacion de la figura 4. No obstante, el calor
para todo uso de alto nivel requerido para la realizacion de la figura 5 de la
presente invencidn es considerablemente menor que el de las
realizaciones de las figuras 3 y 4 (en aproximadamente un 13% y un 17%,
respectivamente). La eleccién de qué realizacion utilizar para una
aplicacion particular generalmente sera en funcién de los costos relativos
de energia y calor para todo usc de alto nivel y los costos de capital
relativos de las bombas, intercambiadores de calor y compresores.

Otras realizaciones

Las figuras 3 a 5 representan torres de fraccionamiento construidas en un

anico recipiente. Las figuras 6 a 8 representan torres de fraccionamiento



construidas en dos recipientes, columna de absorcidn (rectificacion) 66 (un
dispositivo de contacto y separacién) y una columna de extraccion
(destilacion) 20. En tales casos, el vapor de la parte superior (corriente
43) de la columna de extraccion 20 se separa en dos porciones. Una
porcion (corriente 44) se dirige al intercambiador de calor 52 para generar
reflujo complementario para la columna de absorcidén 66. La porcion
remanente (corriente 47) fluye a la seccién inferior de la columna de
absorcion 66 para entrar en contacto con el reflujo frio (corriente 82b) y el
reflujo complementario (corriente liquida condensada 44b). La bomba 67
se utiliza para dirigir los liquidos (corriente 46) de la parte inferior de la
columna 66 a la parte superior de la columna de extraccidén 20 de forma tal
que las dos torres funcionen como un sistema de destilacion eficaz. La
decision de construir la torre de fraccionamiento como un Unico recipiente
(como el desmetanizador 20 en las figuras 3 a 5) o varios recipientes
dependera de varios factores como el tamafio de la planta, la distancia con
respecto a las instalaciones de fabricacion, etc.

De conformidad con la presente invencion, generalmente resulta ventajoso
disefar la seccion de absorcién (rectificacion) del desmetanizador para
que contenga varias etapas de separacion teéricas. No obstante, los
beneficios de la presente invenciéon pueden obtenerse con tan solo una
etapa tedrica y se cree que incluso el equivalente a una etapa de
fraccionamiento tedrica permite obtener estos beneficios. Por ejempio, la
totalidad o parte del reflujo frio (corriente 82b), la totalidad o parte del
liquido condensado (corriente 44b) y la totalidad o parte de la corriente 77a
y la corriente 34a pueden combinarse (como en la tuberia hacia el
desmetanizador) y si se entremezclan bien, los vapores y los liquidos se
mezclaran juntos y se separaran de conformidad con las volatilidades
relativas de los varios componentes del total de corrientes combinadas.
Dicha mezcla de estas corrientes debe considerarse a los efectos de la
presente invencion como constituyente de una seccion de absorcion.

En los ejemplos mostrados, la condensacion total de la corriente 44a y la
corriente 81b se ilustra en las figuras 3 a 8. Algunos casos pueden
favorecer el subenfriamiento de estas corrientes, mientras que en otros
casos pueden favorecer unicamente la condensacién parcial. En caso de
que se logre la condensacién parcial de una o0 ambas de estas corrientes,
puede ser necesario el procesamiento del vapor no condensado, mediante

&1



el uso de un compresor u otros medios para elevar la presion del vapor de
forma tal que pueda juntarse con el liquido condensado bombeado. De
forma alternativa, el vapor no condensado puede destinarse al sistema de
combustible de la planta u otro uso.

Cuando el gas de entrada es mas magro, puede que no sea necesario el
separador 13 en las figuras 3 a 8. En funcidén de la cantidad de
hidrocarburos mas pesados en el gas de alimentacion y la presion de gas
de alimentacién, la corriente enfriada 31a (figuras 3 y 6) o la corriente
enfriada expandida 31b (figuras 4, 5, 7 y 8) que sale del intercambiador de
calor 12 puede no contener ningun liquido (debido a que se encuentra por
encima de su punto de rocio o debido a que se encuentra por encima de
su presion critica), de forma tal que puede no justificarse el separador 13.
En tales casos, el separador 13 y la valvula de expansion 17 pueden
eliminarse como se muestra con las lineas punteadas. Cuando el GNL
que se va a procesar es magro o cuando se contempla la evaporacion
completa det GNL en los intercambiadores de calor 52 y 53, puede que no
se justifique el uso del separador 54 de las figuras 3 a 8. En funcion de la
cantidad de los hidrocarburos mas pesados en el GNL de entrada y la
presion de la corriente de GNL que sale de la bomba de alimentacion 51,
la corriente de GNL calentada que sale del intercambiador de calor 53
puede no contener ningun liquido (debide a que se encuentra por encima
de su punto de rocio o debido a que se encuentra por encima de su
presion critica). En tales casos, el separador 54 y la vaivula de expansion
59 pueden eliminarse como se muestra con las lineas punteadas.

Las condiciones de gas de alimentacién, condiciones de GNL, tamano de
planta, equipo disponible u otros factores pueden determinar la posible
eliminacion de las maquinas de expansion de trabajo 10 y/o 55 o el
reemplazo con un dispositivo de expansidn alternativo (como una valvula
de expansion). A pesar de que se describe la expansién de corriente
individual en dispositivos de expansion particulares, pueden emplearse
medios de expansién alternativos cuando fuera adecuado.

En las figuras 3 a 8, se muestra intercambiadores de calor individuales
para la mayoria de los servicios. No obstante, es posible combinar dos o
mas servicios de intercambio de calor en un intercambiador de calor
comun, como cuando se combinan los intercambiadores de calor 52 y 53

en las figuras 3 a 8 en un intercambiador de calor comin. En algunos



casos, las circunstancias pueden favorecer la separaciéon de un servicio de
intercambio de calor en varios intercambiadores. La decisidn de combinar
servicios de intercambio de calor o utilizar mas de un intercambiador de
calor para el servicio indicado dependera de varios factores que incluyen,
a modo no taxativo, la velocidad de flujo del gas de entrada, la velocidad
de flujo del GNL, el tamafio del intercambiador de calor, las temperaturas
de corriente, etc. De conformidad con la presente invencion, debe
evaluarse el uso y distribucion del GNL magro rico en metano y las
corrientes de vapor de destilacion para el intercambio de calor de proceso
y la disposicidn particular de los intercambiadores de calor para calentar
las corrientes de GNL y enfriar la corriente de gas de alimentacion, para
cada aplicacion particular, asi como la eleccién de corrientes de proceso
para servicios de intercambio de calor especificos.

En las realizaciones de la presente invencién ilustradas en las figuras 3 a
8, la corriente de GNL magro 83a se utiliza directamente para proporcionar
enfriamiento en el intercambiador de calor 12. No obstante, algunas
circunstancias pueden resultar atil el uso de GNL magro para enfriar un
fluido de transferencia de calor intermedio, como el propano u otro fluido
adecuado, de manera tal que el fluido de transferencia de calor enfriado
después se utiliza para proporcionar enfriamiento en el intercambiador 12.
Estos medios alternativos de uso indirecto de la refrigeracion disponible en
la corriente de GNL magro 83a alcanzan los mismos objetivos del proceso
que el uso directo de la corriente 83a para enfriar en las realizaciones de
las figuras 3 a 8 de la presente invencion. La eleccion del mejor uso de la
corriente de GNL magro para la refrigeracion dependera principalmente de
la composicion del gas de entrada, pero otros factores pueden afectar la
eleccion también.

Las ubicaciones relativas de los alimentos de columna media pueden
variar en funcion de la composicion del gas de entrada, la composicion del
GNL u otros factores como el nivel de recuperacion deseado y la cantidad
de vapor formado durante el calentamiento de la corriente de GNL.
Asimismo, pueden combinarse dos o mas corrientes de alimentacion, o
sus porciones, en funcién de las temperaturas relativas y las cantidades de
corrientes individuales, y la corriente combinada puede después

bombearse a la posicion de alimentacién de columna media.



La presente invencion proporciona una mejora en la recuperacion de los
componentes de C; y los componentes de hidrocarburo mas pesados por
cantidad de consumo de energia para el funcionamiento del proceso. La
mejora en el consumo de energia requerida para el funcionamiento del
proceso puede radicar en los requisitos de energia reducidos para la
compresion o bombeo, requisitos de energia reducidos para calderines de
torre o su combinacién. De forma alternativa, las ventajas de la presente
invencién pueden lograrse mediante el alcance de niveles de recuperacion
mas altos para una cantidad dada de consumo de energia o a través de
alguna combinacion de recuperacion mas alta y mejora en el consumo de
energia.

En los ejemplos dados para las realizaciones de las figuras 3 a 5, se
ilustra la recuperacién de los componentes de C; y los componentes de
hidrocarbure mas pesados. No obstante, se cree que las realizaciones de
las figuras 3 a 8 resultan asimismo ventajosas cuando se desea la
recuperacion de los componentes de Cs y los componentes de
hidrocarburo mas pesados.

A pesar de que se describieron lo que se cree son las realizaciones
preferidas de la invencion, los expertos en la técnica reconoceran gque
pueden realizarse otras modificaciones y modificaciones adicionales a
estas, por ejemplo, adaptar la invencién a varias condiciones, tipos de
alimento u otros requisitos sin alejarse del espiritu de |la presente invencién

como se define en las siguientes reivindicaciones.



REIVINDICACIONES

1. Un proceso para la separacidn de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburc mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccion de gas de residuo volatil que contiene una
porcibn mayor de dicho metano y una fraccibn de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcion mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

(a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como
para evaporarse, de ese modo se forma una corriente de vapor,

(b) dicha corriente de vapor se expande a presion reducida y a
continuacion se proporciona a una columna de destilacién en una primera
posicion de alimentacion de columna media;

(c) dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida,
se enfria y a continuacidén se proporciona a dicha columna de destilacién
en una segunda posicion de alimentacién de columna media;

(d) la corriente de vapor de destilacién se retira de la regién de
dicha columna de destilacién por debajo de dicha corriente de vapor
expandida y dicha corriente de gas enfriada expandida, a partir de lo cual
dicha corriente de vapor de destilacion se enfria suficientemente como
para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
primera corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una porcién de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

(e) al menos una porcidén de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de destilacibn en una posicidon de
alimentacion de columna media superior;

(f) la corriente de destilacion de la parte superior se retira de la
regién superior de dicha columna de destilacién y se divide en al menos
una primera porcién y una segunda porcidn, y a continuacion dicha
primera porcion se comprime a presidon mas alta;

(g) dicha primera porcidbn comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y formar una segunda
corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos una

porcidn de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;



(h) dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

(i) dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcién de dicho calentamiento del
gas natural licuado; |

() dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de destilacion en una posicion de
alimentacion de columna superior;

(k)  dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;

(1) dicha segunda porcion se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcién de diche enfriamiento de dicha corriente
de gas expandida;

{(m) dicha corriente liquida volatil evaporada y dicha segunda
porcion calentada se combinan para formar dicha fraccion de gas de
residuo volatil que contiene una porcién mayor de dicho metano; y

(n) la cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de destilacion son
eficaces para mantener la temperatura de la parte superior de dicha
columna de destilacién a una temperatura tal que se pueda recuperar la
mayor porcion de dichos componentes de hidrocarburo mas pesados en
dicha fraccion liquida relativamente menos volati mediante el

fraccionamiento en dicha columna de destilacion.

2. Un proceso para la separacién de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburo mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccién de gas de residuo volatil que contiene una
porcion mayor de dicho metano y una fraccion de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcion mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

{a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como

para evaporarse parcialmente;



(b) dicho gas natural licuado evaporado parcialmente se separa
para de ese modo proporcionar una corriente de vapor y una corriente
liquida;

(c) dicha corriente de vapor se expande a presién reducida y a
continuacion se proporciona a una columna de destilacidn en una primera
posicién de alimentacion de columna media;

(d) dicha corriente liquida se expande a dicha presién reducida y
a continuacién se proporciona a dicha columna de destilacidn en una
posicién de alimentacion de columna media inferior;

(e) dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida,
se enfria y a continuacién se proporciona a dicha columna de destilacién
en una segunda posicion de alimentacion de columna media;

{f la corriente de vapor de destilacién se retira de la regién de
dicha columna de destilacion por debajo de dicha corriente de vapor
expandida y dicha corriente de gas enfriada expandida, a partir de lo cual
dicha corriente de vapor de destilacion se enfria suficientemente como
para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
primera corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una porcion de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

(g) al menos una porciéon de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de destilacion en una posicién de
alimentacién de columna media superior;

(h) la corriente de destilacion de la parte superior se retira de la
regién superior de dicha columna de destilacion y se divide en al menos
una primera porcion y una segunda porcién, a partir de lo cual dicha
primera porcién se comprime a presion mas alta;

(i) dicha primera porcién comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y formar una segunda
corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos una
porcién de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

() dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

(k)  dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcion de dicho calentamiento del
gas natural licuado;



()] dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de destilacibn en una posicion de
alimentacion de columna superior;

(m) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;

(n) dicha segunda porcion se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas expandida;

(0) dicha corriente liquida volatii evaporada y dicha segunda
porcion calentada se combinan para formar dicha fraccién de gas de
residuo volatil que contiene una porcion mayor de dicho metano; y

(p) la cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de destilacion son
eficaces para mantener la temperatura de la parte superior de dicha
columna de destilacion a una temperatura tal que se pueda recuperar la
mayor porcidn de dichos componentes de hidrocarburo mas pesados en
dicha fraccion liquida relativamente menos volatili mediante el

fraccionamiento en dicha columna de destilacion.

3. Un proceso para la separacién de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburo mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccion de gas de residuo volatil que contiene una
porciébn mayor de dicho metanc y una fraccion de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcidon mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

(a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como
para evaporarse, y de ese modo se forma una primera corriente de vapor;

(b) dicha primera corriente de vapor se expande a presion
reducida y a continuacién se proporciona a una columna de destilacién en
una primera posicion de alimentacion de columna media,

(c) dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida y
a continuacién se enfria suficientemente para condensarse parcialmente;

(d) dicha corriente de gas parcialmente condensada se separa

para proporcionar una segunda corriente de vapor y una corriente liquida;



(e) dicha segunda corriente de vapor se enfria de forma adicional
y a continuacién se proporciona a dicha columna de destilacién en una
segunda posicién de alimentacién de columna media;

1)) dicha corriente liquida se proporciona a dicha columna de
destilacion en una posicion de alimentacidn de columna media inferior;

(@) la corriente de vapor de destilacidn se retira de la regién de
dicha columna de destilacion por debajo de dicha primera corriente de
vapor expandida y dicha segunda corriente de vapor enfriada de forma
adicional, a partir de lo cual dicha corriente de vapor de destilacion se
enfria suficientemente como para condensarse al menos parcialmente y
de ese modo formar una primera corriente condensada y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcion de dicho calentamiento de
dicho gas natural licuado;

(h) al menos una porcién de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de destilacidén en una posicion de
alimentacion de columna media superior;

(i) la corriente de destilacion de la parte superior se retira de la
region superior de dicha columna de destilaciéon y se divide en al menos
una primera porcidon y una segunda porcién, a partir de lo cual dicha
primera porcién se comprime a presion mas alta;

() dicha primera porcion comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
segunda corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una porcién de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

(k) dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

) dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcidn de dicho calentamiento del
gas natural licuado;

(m) dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de destilacion en una posicion de
alimentacién de columna superior;

(n} dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;



(0) dicha segunda porcidn se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcion de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas expandida;

(p) dicha corriente liquida volati evaporada y dicha segunda
porcién calentada se combinan para formar dicha fraccién de gas de
residuo volatil que contiene una porcién mayor de dicho metano; y

(q) !a cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de destilacién son
eficaces para mantener la temperatura de la parte superior de dicha
columna de destilacién a una temperatura tal que se pueda recuperar la
mayor porcién de dichos componentes de hidrocarburo mas pesados en
dicha fraccion liquida relativamente menos volati mediante el

fraccionamiento en dicha columna de destilacion.

4. Un proceso para la separacidén de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburo mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccion de gas de residuo volatil que contiene una
porcion mayor de dicho metano y una fraccidn de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcion mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

(a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como
para evaporarse parcialmente;

(b) dicho gas natural licuado evaporado parcialmente se separa
para proporcionar una primera corriente de vapor y una primera corriente
liguida,

(c) dicha primera corriente de vapor se expande a presion
reducida y a continuacion se proporciona a una columna de destilacidn en
una primera posicién de alimentaciéon de columna media;

(d) dicha primera corriente liquida se expande a dicha presién
reducida y a continuacién se proporciona a dicha columna de destilacion
en una primera posicion de alimentacion de columna media inferior;

(e) dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida y
a continuacién se enfria suficientemente para condensarse parcialmente;



) dicha corriente de gas parcialmente condensada se separa
para proporcionar una segunda corriente de vapor y una segunda
corriente liquida;

(g) dicha segunda corriente de vapor se enfria de forma adicional
y a continuaciéon se proporciona a dicha columna de destilacion en una
segunda posicidén de alimentacién de columna media;

(n) dicha segunda corriente liquida se proporciona a dicha
columna de destilacién en una segunda posicién de alimentacion de
columna media inferior;

(i) la corriente de vapor de destilacion se retira de la region de
dicha columna de destilacion por debajo de dicha primera corriente de
vapor expandida y dicha segunda corriente de vapor enfriada de forma
adicional, a partir de lo cual dicha corriente de vapor de destilacion se
enfria suficientemente como para condensarse al menos parcialmente y
de ese modo formar una primera corriente condensada y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcién de dicho calentamiento de
dicho gas natural licuado,

0) al menos una porcion de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de destilacidon en una posicion de
alimentacion de columna media superior,;

(k) ia corriente de destilacion de la parte superior se retira de la
region superior de dicha columna de destilacién y se divide en al menos
una primera porcidbn y una segunda porcion, a partir de lo cual dicha
primera porcion se comprime a presion mas alta;

() dicha primera porcion comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
segunda corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una porcién de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

(m) dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

(n)  dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcién de dicho calentamiento de
dicho gas natural licuado;

(0) dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de destilacion en una posicion de
alimentacién de columna superior;
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(p) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;

(q) dicha segunda porcidon se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas expandidé;

()  dicha corriente liquida volatil evaporada y dicha segunda
porcién calentada se combinan para formar dicha fraccion de gas de
residuo volatil que contiene una porcion mayor de dicho metano; y

(s) la cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de destilacion son
eficaces para mantener la temperatura de la parte superior de dicha
columna de destilacién a una temperatura tal que se pueda recuperar la
mayor porcidén de dichos componentes de hidrocarburo méas pesados en
dicha fraccion liquida relativamente menos volatili mediante el

fraccionamiento en dicha columna de destilacion.

5. El proceso de conformidad con la reivindicacion 1 6 2, donde:

(@) dicha corriente de gas se enfria, se expande a dicha presidon
reducida y a continuacion se proporciona a dicha columna de destilacion
en dicha segunda posicion de alimentacion de columna media;

(b) dicha corriente de vapor de destilacién se retira de la region de
dicha columna de destilacion por debajo de dicha corriente de vapor
expandida y dicha corriente de gas expandida enfriada;

(c) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcién
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas; y

(d) dicha segunda porcién se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de dicha corriente

de gas.

6. El proceso de conformidad con la reivindicacion 3, donde:
(a) dicha corriente de gas se enfria suficientemente como para
condensarse parcialmente y de ese modo se forma dicha segunda

corriente de vapor y dicha corriente liquida;



(b) dicha segunda corriente de vapor se expande a dicha presién
reducida y a continuacién se proporciona a dicha columna de destilacién
en dicha segunda posicién de alimentacién de columna media,;

(c) dicha corriente liquida se expande a dicha presion reducida y
a continuaciéon se proporciona a dicha columna de destilacion en dicha
posicién de alimentacién de columna media inferior;

(d) dicha corriente de vapor de destilacién se retira de la regién de
dicha columna de destilacién por debajo de dicha primera corriente de
vapor expandida y dicha segunda corriente de vapor expandida;

(e) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcién
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas; y .

() dicha segunda porcidn se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcion de dicho enfriamiento de dicha corriente

de gas.

7. El proceso de conformidad con la reivindicacion 4, donde:

(a) dicha corriente de gas se enfria suficientemente como para
condensarse parcialmente y de ese modo formar dicha segunda corriente
de vapor y dicha segunda corriente liquida;

(b) dicha segunda corriente de vapor se expande a dicha presién
reducida y a continuacion se proporciona a dicha columna de destitacién
en dicha segunda posicion de alimentacion de columna media;

(c) dicha segunda corriente liquida se expande a dicha presion
reducida y a continuacién se proporciona a dicha columna de destilacién
en dicha segunda posicién de alimentacién de columna media inferior;

(d) dicha corriente de vapor de destilacion se retira de la region de
dicha columna de destilacion por debajo de dicha primera corriente de
vapor expandida y dicha segunda corriente de vapor expandida;

(e) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porciéon
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas; y

() dicha segunda porcion se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcion de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas.

o



8. El proceso de conformidad con la reivindicacion 1, 2, 3 6 4 donde:

(a) dicha segunda porcién se comprime a una presion mas alta;

(b) dicha segunda porcién comprimida se calienta y dicho
calentamiento proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de
dicha corriente de gas expandida; y

() dicha corriente liquida volatil evaporada y dicha segunda
porcién comprimida calentada se combinan para formar dicha fraccién de

gas de residuo volatil.

9. Un proceso para la separacién de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburo mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccién de gas de residuo volatil que contiene una
porcion mayor de dicho metano y una fraccidbn de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcion mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

(a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como
para evaporarse, de ese modo se forma una corriente de vapor,

(b) dicha corriente de vapor se expande a presion reducida y a
continuacion se proporciona a una primera posicion de alimentacion
inferior a una columna de absorcion que produce una corriente de
destilacién de la parte superior y una corriente liquida inferior;

(¢} dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida,
se enfria y a continuacién se proporciona a dicha columna de absorcion en
una segunda posicion de alimentacion inferior;

(d) dicha corriente liquida inferior se proporciona a una posicion
de alimentacién de columna superior a una columna de extraccion que
produce una corriente de vapor de la parte superior y dicha fraccién liquida
relativamente menos volatil;

() dicha corriente de vapor de la parte superior se divide en al
menos una primera corriente de vapor de destilacion y una segunda
corriente de vapor de destilacion, a partir de lo cual dicha segunda
corriente de vapor de destilacion se proporciona a dicha columna de
absorcion en una tercera posicién de alimentacion inferior;

H dicha primera corriente de vapor de destilacién se enfria
suficientemente como para condensarse al menos parcialmente y de ese



modo formar una primera corriente condensada y dicho enfriamiento
proporciona al menos una porcién de dicho calentamiento de dicho gas
natural licuado;

(9) al menos una porcion de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de absorcibn en una posicidon de
alimentacion de columna media;

(h) dicha corriente de destilacion de la parte superior se divide en
al menos una primera porcion y una segunda porcion, a partir de lo cual
dicha primera porcién se comprime a una presién mas alta;

(i) dicha primera porcion comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
segunda corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una porcién de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

(i) dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

(k) dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcion de dicho calentamiento de
dicho gas natural licuado;

1) dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de absorcibn en una posicion de
alimentacion de columna superior;

(m) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;

(n) dicha segunda porcién se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcidon de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas expandida;

(o) dicha corriente liquida volatil evaporada y dicha segunda
porcion calentada se combinan para formar dicha fracciéon de gas de
residuo volatil que contiene una porcién mayor de dicho metano; y

(p) la cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de absorcion y
dicha columna de extraccién son eficaces para mantener las temperaturas
de la parte superior de dicha columna de absorcion y dicha columna de
extraccion a una temperatura tal que se pueda recuperar la mayor porcion

de dichos componentes de hidrocarburo mas pesados en dicha fraccion



liquida relativamente menos volatil mediante el fraccionamiento en dicha

columna de absorcion y dicha columna de extraccion.

10.Un proceso para la separacidon de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburo mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccion de gas de residuo volatil que contiene una
porcion mayor de dicho metano y una fraccion de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcion mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

(a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como
para evaporarse parcialmente;

(b) dicho gas natural licuado evaporado parcialmente se separa
para proporcionar una corriente de vapor y una corriente liquida;

(c¢) dicha corriente de vapor se expande a presion reducida y a
continuacién se proporciona a una primera posicion de alimentacion
inferior a una columna de absorcion que produce una corriente de
destilacién de la parte superior y una corriente liquida inferior;

(d) dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida,
se enfria y a continuacién se proporciona a dicha columna de absorcién en
una segunda posicién de alimentacién inferior,

(e) dicha corriente liquida inferior se proporciona en una posicién
de alimentacién de columna superior a una columna de extraccién que
produce una corriente de vapor de la parte superior y dicha fraccion liquida
relativamente menos volatil;

()  dicha corriente liquida se expande a dicha presién reducida y
a continuacién se proporciona a dicha columna de extraccion en una
posicion de alimentacién de columna media;

(g) dicha corriente de vapor de la parte superior se divide en al
menos una primera corriente de vapor de destilacibn y una segunda
corriente de vapor de destilacion, a partir de lo cual dicha segunda
corriente de vapor de destilacidon se proporciona a dicha columna de
absorcién en una tercera posicion de alimentacion inferior;

(h) dicha primera corriente de vapor de destilacion se enfria
suficientemente como para condensarse al menos parciaimente y de ese

modo formar una primera corriente condensada y dicho enfriamiento



proporciona al menos una porcion de dicho calentamiento de dicho gas
natural licuado;

() al menos una porcién de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de absorcidbn en una posicion de
alimentacion de columna media;

() dicha corriente de destilacién de la parte superior se divide en
al menos una primera porcion y una segunda porcién, después de lo cual
dicha primera porcion se comprime a una presion mas alta;

(k) dicha primera porcion comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
segunda corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una porcidn de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

{1) dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

(m) dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcion de dicho calentamiento de
dicho gas natural licuado;

(n) dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de absorcibn en una posicion de
alimentacion de columna superior;

(o) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcién
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;

(p) dicha segunda porcidén se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas expandida;

(q) dicha corriente liquida volatii evaporada y dicha segunda
porcion calentada se combinan para formar dicha fraccion de gas de
residuo volatil que contiene una porcién mayor de dicho metano; y

{r la cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de absorcion y
dicha columna de extraccién son eficaces para mantener las temperaturas
de la parte superior de dicha columna de absorcion y dicha columna de
extraccion a una temperatura tal que se puedan recuperar la mayor

porcién de dichos componentes de hidrocarburo mas pesados en dicha



fraccion liguida relativamente menos volatii mediante el fraccionamiento

en dicha columna de absorcion y dicha columna de extraccion.

11.Un proceso para la separacion de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburo mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccion de gas de residuo volatil que contiene una
porcion mayor de dicho metano y una fraccién de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcién mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

(a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como
para evaporarse, de ese modo se forma una primera corriente de vapor;

(b) dicha primera corriente de vapor se expande a presion
reducida y a continuacion se proporcicha a una primera posicion de
alimentacion inferior a una columna de absorcién que produce una
corriente de destilacion de la parte superior y una corriente liguida inferior;

(c) dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida y
a continuacién se enfria suficientemente para condensarse parciaimente;

(d) dicha corriente de gas parcialmente condensada se separa
para proporcionar de este modo una segunda corriente de vapor y una
corriente liquida;

(e) dicha segunda corriente de vapor se enfria de forma adicional
y a continuacién se proporciona a dicha columna de absorcidon en una
segunda posicion de alimentacion inferior;

4] dicha corriente liquida inferior se proporciona en una posicion
de alimentacién de columna superior a una columna de extraccién que
produce una corriente de vapor de la parte superior y dicha fraccion liquida
relativamente menos volatit;

(9) dicha corriente liquida se proporciona a dicha columna de
extraccién en una posicion de alimentacion de columna media;

(h) dicha corriente de vapor de la parte superior se divide en al
menos una primera corriente de vapor de destilacion y una segunda
corriente de vapor de destilacion, a partir de lo cual dicha segunda
corriente de vapor de destilacion se proporciona a dicha columna de
absorcién en una tercera posicidén de alimentacion inferior;



(i) dicha primera corriente de vapor de destilacion se enfria
suficientemente como para condensarse al menos parcialmente y de ese
modo formar una primera corriente condensada y dicho enfriamiento
proporciona al menos una porcidn de dicho calentamiento de dicho gas
natural licuado;

(i al menos una porcidén de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de absorcibn en una posicion de
alimentacién de columna media;

(k) dicha corriente de destilacion de la parte superior se divide en
al menos una primera porcion y una segunda porcion, a partir de lo cual
dicha primera porcién se comprime a una presion mas alta,

) dicha primera porcion comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
segunda corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una porcion de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

(m)} dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

(n) dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcion de dicho calentamiento de
dicho gas naturai licuado,

(o) dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de absorcibn en una posicion de
alimentacion de columna superior;

(p) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcién
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;

(g) dicha segunda porcién se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcion de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas expandida;

()  dicha corriente liquida volatil evaporada y dicha segunda
porcidon calentada se combinan para formar dicha fraccion de gas de
residuo volatil que contiene una porcién mayor de dicho metano; y

(s) la cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de absorcidon y
dicha columna de extraccion son eficaces para mantener las temperaturas

de la parte superior de dicha columna de absorcion y dicha columna de



extraccion a una temperatura tal que se pueda recupera la mayor porcion
de dichos componentes de hidrocarburo mas pesados en dicha fraccidn
liquida relativamente menos volatil mediante el fraccionamiento en dicha

columna de absorcién y dicha columna de extraccion.

12.Un proceso para la separacion de gas natural licuado que
contiene metano y componentes de hidrocarburo mas pesados y una
corriente de gas que contiene metano y componentes de hidrocarburo
mas pesados en una fraccion de gas de residuo volatil que contiene una
porcién mayor de dicho metano y una fraccién de gas de residuo
relativamente menos volatil que contiene una porcién mayor de dichos
componentes de hidrocarburo mas pesados donde

(a) dicho gas natural licuado se calienta suficientemente como
para evaporarse parcialmente;

(b) dicho gas natural licuado evaporado parcialmente se separa
para proporcionar una primera corriente de vapor y una primera corriente
liquida;

(¢) dicha primera corriente de vapor se expande a presion
reducida y a continuacién se proporciona a una primera posicion de
alimentacion inferior a una columna de absorcion que produce una
corriente de destilacion de la parte superior y una corriente liquida inferior;

(d) dicha corriente de gas se expande a dicha presion reducida y
a continuacion se enfria suficientemente para condensarse parcialmente;

(e) dicha corriente de gas parcialmente condensada se separa
para proporcionar una segunda corriente de vapor y una segunda
corriente liquida;

4] dicha segunda corriente de vapor se enfria de forma adicional
y a continuacién se proporciona a dicha columna de absorcidon en una
segunda posicién de alimentacion inferior,

(g) dicha corriente liquida inferior se proporciona en una posicién
de alimentacion de columna superior a una columna de extraccion gue
produce una corriente de vapor de la parte superior y dicha fraccion liquida
relativamente menos volatil;

(h) dicha primera corriente liquida se expande a dicha presion
reducida y a continuacién se proporciona a dicha columna de extraccion

en una primera posicion de alimentaciéon de columna media;



(i) dicha segunda corriente liquida se proporciona a dicha
columna de extraccion en una segunda posicion de alimentacion de
columna media;

1) dicha corriente de vapor de la parte superior se divide en al
menos una primera corriente de vapor de destilacion y una segunda
corriente de vapor de destilacién, a partir de lo cual dicha segunda
corriente de vapor de destilacion se proporciona a dicha columna de
absorcion en una tercera posicidn de alimentacién inferior;

(k) dicha primera corriente de vapor de destilacidn se enfria
suficientemente como para condensarse al menos parcialmente y de ese
modo formar una primera corriente condensada y diche enfriamiento
proporciona al menos una porcién de dicho calentamiento de dicho gas
natural licuado;

(1) al menos una porcidén de dicha primera corriente condensada
se proporciona a dicha columna de absorcion en una posicidon de
alimentacidn de columna media;

(m) dicha corriente de destilaciéon de la parte superior se divide en
al menos una primera porcion y una segunda porcion, a partir de lo cual
dicha primera porciéon se comprime a una presion mas alta;

(n) dicha primera porcién comprimida se enfria suficientemente
como para condensarse al menos parcialmente y de ese modo formar una
segunda corriente condensada y dicho enfriamiento proporciona al menos
una poercion de dicho calentamiento de dicho gas natural licuado;

(o) dicha segunda corriente condensada se divide en al menos
una corriente liquida volatil y una corriente de reflujo;

(p) dicha corriente de reflujo se enfria de forma adicional y dicho
enfriamiento proporciona al menos una porcion de dicho calentamiento del
gas natural licuado;

(q) dicha corriente de reflujo enfriada de forma adicional se
proporciona a dicha columna de absorcibn en una posicion de
alimentacion de columna superior;

(r) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion

de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas expandida;



(s) dicha segunda porcién se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas expandida;

(t) dicha corriente liquida volatii evaporada y dicha segunda
porcion calentada se combinan para formar dicha fracciéon de gas de
residuo volatil que contiene una porcién mayor de dicho metano; y

(u) la cantidad y temperatura de dicha corriente de reflujo y las
temperaturas de dichos alimentos para dicha columna de absorcion y
dicha columna de extraccidén son eficaces para mantener las temperaturas
de la parte superior de dicha columna de absorcion y dicha columna de
extraccion a una temperatura tal que se pueda recuperar la mayor porcién
de dichos componentes de hidrocarburc mas pesados en dicha fraccion
liquida relativamente menos volatil mediante el fraccionamiento en dicha

columna de absorcién y dicha columna de extraccion.

13.El proceso de conformidad con la reivindicacion 9 6 10, donde:

(a) dicha corriente de gas se enfria, se expande a dicha presion
reducida y a continuacién se proporciona a dicha columna de absorcion en
dicha segunda posicion de alimentacion inferior;

(b) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas, y

(¢) dicha segunda porcidon se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de dicha corriente

de gas.

14_El proceso de conformidad con la reivindicacién 11, donde:

(a) dicha corriente de gas se enfria suficientemente como para
condensarse parcialmente y de ese modo se forma dicha segunda
corriente de vapor y dicha corriente liquida;

(b) dicha segunda corriente de vapor se expande a dicha presién
reducida y a continuacién se proporciona a dicha columna de absorcion en
dicha segunda posicién de alimentacién inferior,

(c) dicha corriente liquida se expande a dicha presion reducida y
a continuacién se proporciona a dicha columna de extraccion en dicha

posicion de alimentacién de columna media;



(d) dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas; y

(e) dicha segunda porcion se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcion de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas.

15.El proceso de conformidad con la reivindicacion 12, donde:

(a) dicha corriente de gas se enfria suficientemente como para
condensarse parcialmente y de ese modo formar dicha segunda corriente
de vapor y dicha segunda corriente liquida;

(b) dicha segunda corriente de vapor se expande a dicha presién
reducida y a continuacién se proporciona a dicha columna de absorcion en
dicha segunda posicion de alimentacion inferior;

(c) dicha segunda corriente liquida se expande a dicha presion
reducida y a continuaciéon se proporciona a dicha columna de extraccién
en dicha segunda posicion de alimentacién de columna media;

(dy dicha corriente liquida volatil se calienta suficientemente como
para evaporarse y dicho calentamiento proporciona al menos una porcion
de dicho enfriamiento de dicha corriente de gas; y

(e} dicha segunda porcidn se calienta y dicho calentamiento
proporciona al menos una porcidn de dicho enfriamiento de dicha corriente
de gas.

16.E! proceso de conformidad con la reivindicacion 8, 10, 11 é 12
donde:

(a) dicha segunda porcion se comprime a una presion mas alta;

(b) dicha segunda porcion comprimida se calienta y dicho
calentamiento proporciona al menos una porcién de dicho enfriamiento de
dicha corriente de gas expandida; y

(¢} dicha corriente liquida volatil evaporada y dicha segunda
porcion comprimida calentada se combinan para formar dicha fraccién de
gas de residuo volatil.

&9



17.El proceso de conformidad con la reivindicacion 1, 2, 3, 4,6, 7, 9,
10, 11, 12, 14 6 15 donde dicha fraccion de gas de residuo volatil contiene

una porcién mayor de dicho metano y de compenentes de Cz,

18.El proceso de conformidad con la reivindicacion 5 donde dicha
fraccidn de gas de residuo volatil contiene una porcién mayor de dicho

metano y de componentes de C,.

19.El proceso de conformidad con la reivindicacion 8 donde dicha
fraccion de gas de residuo volatil contiene una porcion mayor de dicho

metano y de componentes de Co.

20.El proceso de conformidad con la reivindicacion 13 donde dicha
fraccion de gas de residuo volatil contiene una porcién mayor de dicho

metano y de componentes de Co.

21.El proceso de conformidad con la reivindicacion 16 donde dicha
fraccion de gas de residuo volatil contiene una porcién mayor de dicho

metano y de componentes de C..
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RESUMEN DE LA INVENCION

Se divulga un proceso para la recuperacion de hidrocarburos mas

pesados de una corriente de gas natural licuado (GNL) y una corriente de
gas de hidrocarburo. La corriente de alimentacién de GNL se calienta
para evaporar al menos una parte de esta, después se expande y se
proporciona a una columna de fraccionamiento en una primera posicion de
alimentacion de columna media. La corriente de gas se expande y se
enfria, después se proporciona a la columna en una segunda posicidn de
columna media. La corriente de vapor de destilacidon se retira de la
columna de fraccionamiento por debajo de las posiciones de alimentacion
de columna media y se dirige en relacion de intercambic de calor con la
corriente de alimentacion de GNL, lo que enfria la corriente de vapor de
destilacion mientras proporciona al menos una parte del calentamiento de
la corriente de alimentacién de GNL. La corriente de vapor de destilaciéon
se enfria suficientemente como para condensar al menos una parte de
esta y de ese modo se forma una primera corriente condensada. Al
menos una porcién de la primera corriente condensada se dirige a la
columna de fraccionamiento en una posicién de alimentacion de columna

media superior.
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POWER OF ATTORNEY

’ ' Brigard & Castro
BOGOTA - COLOMBIA
PODER
El Suscrito
€n calidad de

Representante Legal do:

DIRECCION:

Nombrolamos) a: JUAN PABLO CADENA SARMIENTO v/o
MARTIN EDUARDO TORRES CARDQZO, dey&;}goté. Colombia,
apoderados verdaderos v lagales con poder ebpeclel, amplio y
suficiente, para recabar de las oficinas y autoridades colomblanas
administrativas, judiciales y de policia, en cualguier instancia o
recurso, ta obtencidn de patentes de lnvencién, registros da
marcas, lemas comerciales, disefios industriales, modslos deo
utilidad, depdsitos de nombres comerciales y ensefias, registros
de derechos de autor ¥ contratos sobre los mismos, obtancién de
certificados de obtentor de variedades vegetales, asf como sus
préirogas, renovaciones, anotaciones de traspaso, cembios de
fombre yfo domicilio; renunclas; elaborar, tramitar v registrar
contrates de ficencla y licencias de cualesquiera clases; intervenir

. como demandante o como demandado en cuatquier instancia y
‘fecurso ante cualguier juez, corporacién, funtionario ptblico o

autoridad en acciones judiciales, administrativas y de policia tales
come: oposiciones af reglistro de marcas; acciones de caducidad,
cancelaciin vy nulidad; acciones reivindicatorias, acciones
darivadas de la obtencién o explotacién de licencias; acciones de
compstencia deslsal; .demandes penales; acciones de
indemnizacion  de perjuiclos, roclamps y  observaciones a
solicitudes de patentes, disefios industriales, modelos de utilidad,
en ol ejercicic de medidas cautelares y en owas accicnes o
medidas similares.

A este efecto, lois) facultolamos) para elevar solicitudes, formular
daseripciones, enmiendas, protestas, declaraciones, oposicionas,
cancelaciones, nulidedes, apelaciones y reclamos; pagar
impuestos, cuotas y gravamenes prescritos por la ley; fenunciar o
desistir @ derechos concedidos o en curse de concesién; recibir
toda clase de documentos y valores, dandp ! descargo
respectivo, v, en general, para dar ante dichas autoridades todos
los pasos necesarics al efecto Indicado y tomar todas las medidas
que creyeren conducentes a resguardo de mis  {nuestros

- interases), con todas las demds facultades legales nacesarias.

Este poder comprende la facultad de ratificar o confirmar en mi
{nuestro) nombre lo actuade asf como la facultad de desistir,
transigir, comprometer, conciliar, y la de sustituirlo en todo ¢ &n
parte y revocar sustituciones. Asimismeo nombro {amos) a: JUAN
PABLO CADENA SARMIENTO y/o MARTIN EDUARDO TORRES
CARDOZO, domiciliado{s} en la Calle 70 A 4 — 41, Bogotd,
Colombia, mis  {nuestros) apoderados en Colornbia, c¢on
tacultades para recibir notificacionss y designar apoderadas
judiclales o extragjudiciales.

Gtorgado y firmado en

(RN « - 30002+ § & D

The Undersigned:

Acting as legal representative of: Orlloff Engineers, Lid
415 W. Wall Street, Suite 2000

Midland, TX 79701 :

United States

Hereby appoint JUAN PABLO CADENA SARMIENTO andior
MARTIN EDUARDO TORRES CARDOZO, of Bogotd, Colombia,
my f{our) true end lawful attorneys with special, ample and
sufficient power to obtain from the Colombian administrative,
judicial and police offices and authorities, in any instance,
privileges of patents of invention, registration of trademarks,
slogans, industrial deslgns and wutility models; registration of
commercial nameas and emblems, registration of copyright and
contracts related thereto, certificates of obtainers of
vegetablas varieties, as wall as extension‘sy" renawals and
recordal of assignments and chgase of nsme and domicils
and renounces related to the gl el
register licenses of any king

W administrative and police
te the registration o

ot and nullity actiofy

tflfing or exploit

public official or authorig
sctions, such as:

trademarks; caducity
actions derived from
action of unfair competity
indemnities for damages:

the exercise of pravengh

oppositions, ¥ v 5. !

1axes, quq 2O YE CG or
waiva t granting; to
raceiy . giving the

said euthoritiea the necessary steps M¥Such effect, and any
megsures that thay may deam pertinent 1o the safeguard of my
taur} intarest(s) with afl the other necessary legal powers.

This power includes the faculty to ratify or confirm desist,
settle and compromise, to conclliate, om my {vur) behaif, and
to substitute this power in whole or in part and to revoke
substitutions, At the same time | (We}l heroby appoint JUAN
PABLC CADENA SARMIENTO and/or MARTIN EDUARDO
TORRES CARDOZO domiciled in Calle 70 A 4 - 41, Bogota,
Colombia, my {our) attorneyist in fact, with powers to receiva
natifications and to designate judicial and extrajudicial
attorneys.

(AEMERAL PARTAERL O
EETLOFF Ealey INEERS Lrn .
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CERTIFICADO NOTARIAL {SOGIEDAD)

persongimenta comparecit ante mi...........covveeeee e,
.................... inert st b senens st s o s e e

4 Quien conozeo, y de quien me consta que fimd & anterior documento,
debidamente juramentado declard y dijo que 8l es &l representants legal

De

Sociedad legalmente constituida para un periodo de duracién que aun no ha
terminado; que el declaranfe estd autorizado por dicha compahle para
canferir este poder, que el sello estempado por &l al ple de tal poder, en
nombre y representacion de fa expresada compafiia, es el sello oficial de ella:
y que el objeto pare el cual se confiere esta instrumento esté comprendido
dentro del de la sociedad.

El suscrito Nolarlo hace constar que tuvo a la vista las prusbas de ia
. exisiencia de la sociedad.

¥ que quien confiers et presente poder es su representants.

Notario Piblico (sello)

NOTARIAL CERTIFICATE (CORPORATION)

+
)
!

On this ’dayofgkf..l

Parsonally appeared before me

me known, and known to me to be the person who signed the foregoing
. instrument whe being by rme duly swom did depose and say thal he (she) is
" the...Legal Represemative,..........c..coveveeiiiinnne

Of Ortloff Engineers, Lid

415 W, Wall Street, Suite 2000
Midland, TX 79701

United States

Which is legafy constituted for a tenm not yet expired, that depanent is
authorlzed by sald Company to confer this Power of Attomey: thet the seal
offixed hereunto by the deponent in the name and on behalf of said
Corporation s the corporate seal thereof. and thet the pwipose for which this
Instrument is granted fs included within the comporate purpose of company.

The undersigned Notary Public attosts that he has seen the documents th
prove the existence of the company,

Stats m..ﬂ%ﬁ..ﬁ ...........................................
under date of...c,;r.l.' FS_I«%.,G'ZD”

and that he (she) who grents the prosent power of attomay is is

Representative, .
Bth e decrSon

Public Notary (Seal)

Notary Pid.:

STATE OF 1588




@The State of Texas
Secvetary of State

Requested for vse in COLOMBIA

Nat for use within the United States of America

This Apaostille only certifies the signature, the capacity of the signer and the scal or stamp it
bears, It docs not certify the content of the document for which it was issucd.

APOSTILLE

(Convention de La Haye du 5 Octobre 1961)
1. Country United States of America

This public document

2. has been signed by BETH FREDERICKSON
3. acting in the capacity of Notary Public, State of Texas
4. and bears the scal/stamp of BETH FREDERICKSON,

Notary Public, State of Texgg
Commission Expires: 034%

CERTIFIED

h

. at Austin, Texas 6, on Aagust
7. by the Scerctary of State of Texas

8. Certificate No. N-810074

Hope Andrade
Secretary of Stale

ST/ac




TRADUCCIGN OFICIAL No. 111287 de un documento escrito en inglés, el cual para su identificacidn se selia con el selfo det
traductor al tiempo con la presente. Esta traduccion ha sido preparada por Juan Pablo Piedrahita Agullera, Traductor &
Intérprete Oficial debidamente reconocido por el Ministerio del Interlor y de Justicia, Resclucién Nimero 718 de 2003 y
autorizado por e} Ministerio de relaciones Exieriores de Colombia.

(Se traduce un Certificado natarial, y Apostilla No. 810074 escritos en inglés, adjuntos a un poder otorgado por fa compafiia
Ortloff Engireers, Ltd., firmado por John D. Wilkinson, Presidente, con fecha julio 21, 2011, escrito a doble columna en inglés
y espafiol.)

(A doble columna en inglés y espafiol, poder otorgado por la compafifa Ortloff
Engineers, Ltd., firmado por John D. Wilkinson, Presidente, con fecha julio 21,
2011, una (1) hoja).

CERTIFICADO NOTARIAL (SOCIEDAD)
Hoy dia julio 21, 2011, compareci¢ personalmente ante mi, John D. Wilkinson, a
quien conozco, y de qﬁien me consta que firmd el documento anterior,
debidamente juramentada declaré y dijo que es el Representante Legal de la
Compania Ortloff Engineers, Ltd., 415 W.Wall Street, Suite 2000, Midland, TX
79701, Estados Unidos de América, legalmente constituida, para un périodo de
duracién que atn no ha terminado; que el declarante estd autorizado por dicha

Compafiia para otorgar este poder, que el sello en el presente estampzsiegor el

de la sociedad.

El suscrito Notario hace constar que tuvo a la vista los documentogfiue prehar]
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Y que quien confiere el presente poder es su repreggitante. i
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(Firmado} Beth Frederickson
Notario Publico (sello}
(Sello notarial a tinta: BETH FREDERICKSON, Notario Publico — Estado de Texas,

mi comisidn vence el 19 de marzo, 2015)

(Sello Pre-impreso del Estado de Texas)
&l Estado de Texas

Secretario be Estado
Solicitada para uso en COLOMBIA
No para uso dentro de los Estados Unidos de América.
Esta Apostilla solo certifica la firma, la calidad del firmante v el sello o la estampilla
gue lieva. No certifica el contenido del documento para el cual se expidio.

APOSTILLA
(Convencién de la Haya de Octubre 5 de 1961)
1. Pais: Estados Unidos de América

Este documento publico

Ha sido firnado por BETH FREDERICKSON

Obrando en calidad de Notario Piblico, Estado de Texas

Lleva e! sellofestampilla de BETH FREDERICKSON,

Estado de Texas, Comisién vence 03-19-15
CERTIFICADA

En Austin, Texas
Hoy agosto 1, 2011
Por el Secretario de Estado de Texas
Certificado Nimero N-81007 4
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9. {Sello) (Sello Pre-impreso del Estado de Texas)

10.  (Firma) E ? Z“

(Firmade)} Hope Andrade, Secretario de Estado
ST/ac

o,

ES TRADUCCION FIEL Y COMPLETA de la cual se deja copia en los archivos de esta oficina para su confrontacion y a la

cual me remito.
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SUPERINTENDENCIA DE
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No. 11-1807

Fecha: 2011-11-23 16:58:20 De

Tra, 11 PATENTEIYII
Act. 411 PRESENTACION

INDUSTRIA

P. 2020 DIR NUEVAS
Eve: 378 7’f-'.'f'\SENACIfC)I\M‘\LCIR

Folios: 77 LISTA DE CHEQUEQ

ADMISION A TRAMITE ~ NUEVAS CREACIONES

SUPER

L I B Lt

TNTERDENGCIA |

PATENTE DE INVENGION [____l MODELO DE UTILIDAD '[] Art 33 Decision 486/00

HREEE

Indicacidén que se solicita una patente.

Datos de identificacidn del solicitante ¢ de la persona que presenta la solicitud
Descripcidn de [a invencidn

Dibujos de ser estos pertinentes

Comprobante de pago de las tasas establecidas (De ser el caso formato de descuento)

Completa - l:] ‘ Incompleta [:]

PATENTE DE INVENCION PCT ,Z7 MODELO DE UTILIDAD PCT [__] Art.33 Decision 486100, Circular Unica

)=

er ‘Indicacién que se solicita una PCT
: M Copia de a solicitud en espanol, tal.como fue presentada iniclalimente (capitulo deseriptivo,

reivindicatorio, resumen)
Dibujos de ser estos pertinentes

o

Comprobante de pago de asas establecidas (de ser el caso formato de descuento)
Completa Incompleta I:]

DISENO INDUSTRIAL [ | (Art. 119 Decision 486/00)

L]
L]

[
[]

Indicacidn que se solicita Disefio industrial

Datos de identificacidn del solicitante o de la persona que presehta la solicitud

Representacion grafica y fotogréfica del Disefio industrial 0 muestra del material que incorpora el
disefio

Comprobante de pago de las tasas establecidas

Completa [:l Incompleta D

ESQUEMA DE TRAZADO | | (Art. 92 Decisién 486/00)

HANNEIN

Indicacién que se solicita un esquema de trazado
Datos de identificacién del solicitante o de la persona que presenta [a solicitud:
Representacion grafica de un esquema de trazado

Comprobante de pago de las tasas establecidas

Completa l:] Incompleta D

PI32-FO8 (2005-11-18)




