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RESUMEN 

En este trabajo, se presenta el desarrollo de la ingeniería bási

ca de un sistern:J. de scparaci6n a baja temperatura para el manejo 

de los hidrocarburos producidos en el c.unpo 1--llspac; este campo de 

Petroleas ?>bxicanos, es productor ele gas y condensados. Simult:i

nerunente, se reali::6 para el campo aludido, el diseño de un sist~ 

m:i en ct:1pas con el propósito de comparar desde los pw1tos de vi~ 

ta t~cnico y ccon6mico ambos procesos de sepnraci6n. 

Los resultados obtenidos de los diseños, se analio:.aron para esta

blecer las venta_ias que ofrece el sistema a bája temperatura- en· -

cuanto a la recupcraci6n de hidrocarburos líquidos, asi com:> en -

lo referente a la cstabili::aciún del gas separado. Adicionalmen

te se recopil6 infon:i.aci6n con objeto de estimar la inversión fi

ja, el costo de producción y del capital de trabajo de los siste

mas de separaci6n. En base a los discf10s de los procesos de seP:;!. 

ración a baja temperatura y en etapas realizados, y considerando 

los estim.,dos de inversi6n y del costo <le producción, se efectuó 

un an5lisis comparativo de rentabilidad de ambos sistemas. Final 
trente,~ realizó el análisis de sensibilidad a cada proceso de s~ 

paracH5n. 



ABSTRACT 

It is prescntcd the developmcnt of thc basic cnginccring 

of n scparation systcm nt low tcmperature in arder to 

handlc thc hydrocarbons produccd from thc Muspac ficld. 

Simultancously, it is dcsigncd a systcm in stcps far 

comparing both systcms technically and cconomically. 

Thc rcsults of thc both systcms are annlyzcd and it is 
cstablishcd thc ndvantagcs of thc scparation systcm at 

low tcmpcraturc with rcspcct to thc rccovcry of liquids 

and thc stability of thc separatcd gas. In a<lition, it 

is obtaincd information to estimatcd thc fixcd·capital 

investment , thc ~orking capital and thc production cost 

of the systcms forcmcntioncd and to pcrforrn an cconomic 

analysis in arder to compare thc profitability of both 

systcms. Finnlly, a scnsitivity analysis is also madc 

for cach scpnration systcm. 
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I. INfRODUCCIO.~. 

En un estudio referente a procesos de separaci6n a baja temperatu
ra, !>:olnsco M, J y ~lartini S. J.L. (l), presentan las C<J.ract.crísti
cas esenciales de estos procesos. Adcmtis, mencionan las ventajas 
que se tendrían, recurriendo al empleo de estos procesos, tales C!:!_ 
mo el mejoramiento de la eficiencia en el aprovechamiento del sis
tema de transporte de gas y la reducción notable de los problcm.,s 
de opcraci6n r mantenimiento del mismo como son: disminución de -
la capacidad de los gasoductos, requerimientos de lUnpieza de !I
ncas, fonnaci6n de incrustaciones, corrosión en los duetos y pre
sencia de líquidos en las plantas de tratamiento de gas. Adicio
na.~nte, scilalan qüt! se proporciona un m:iyor rendimiento en la -
rccupcraci6n de hidrocarburos lrquidos, que tratimdosc de conden
sados, tienen tul alto Vdlor comercial, situ.,ci6n que hace a estos 
procesos atractivos. 

En base a lo anterior, se diseno un sistema de scparaci6n a baja -
temperatura, aplicando un criterio modular, realizado para su apl}_ 
caci6n especifica en el manejo de los hidrocarburos producidos por 
el campo ~l!spac, el cual es representativo de los yacimientos de 
gas y condensados localizados en la Zona Sureste de Petr6leos Mex}_ 
canos • 

Así mismo, pura fines Co!Jllarativos tanto t&:nicos como ccon6micos, 
se llev6 a c_abo el diseño de un sistc:tn;J. de separación en etapas t!:!_ 
mando como informaci6n básica la correspondiente al misco campo. 

z 
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l 1. PROCESO DE SEPAR,\CION DE HIDROCARBUROS F.N 0\MI\1. 

11.1 TIPOS DE Y·\Cifo.!IE.\TOS PEIBQLIF!;nos DE ACUfROO 1\ !.f\S 
C·\Ri\CI'ERISTICAS DE LOS Fl.Utms PílOfllJCflXJS. 

El petróleo se acumula en el subsuelo en form:icioncs de tipo are

noso o calcáreo, en los tres estados de ;:igregación de la materia: 

Sólido• Líquido y f'...:is; según su composición y la temperatura y 

presión a que se encuen~re. Su color varía entre el ámbar y el -

negro y su densidad es menor que la del agua. 

Las acumulaciones del petróleo existen en trmrrpas del subsuelo -

fo11113das por fallas estructurales y/o estr<1tigr.'ific:1.s. ,\fortun:1-

damcntc; cstns acumulaciones se alojan en las porciones 1ntís porg_ 

sas y pcnneables de los estratos, los cu;:iles son principalmente -

arenas, calizas, dolomitas y areniscas, en las aberturas intergr~ 

nularcs o en espacios porosos debidos a uniones, fallas a la ac -

ci6n de soluciones. Se entiende por yacimiento a una porción dc

una trampa que contiene aceite r/o gas y es un sistcmt1 intercomu

nicado hidráulicamente. El aceite y el gas del yacimiento se mu!!, 

ven hacia los paz.os por la expansión de los fluidos y In roca al

declinar la presión, por desplnzamiento natu1·al o artificial de 

los fluidos, por drene gravitacional y/o por capilaridad. (2 •3) 

Es necesario que concurran cuatro condiciones para dar lugar a un 

yncimicnto donde se acumule petróleo. 

1. Una roca almnccnadora, que debe ser permeable, en fonna tal -

que bajo presión, el petróleo fluya a trnv6s de los poros de

tamaño microscópico. 

2. Una roca impenncablc • que evite que el pctr6lco escape hacia

la superficie. 



3, El yacimiento debe tener fonna de trampa, es decir que las rocas 
lnipenreables se encuentren de tal forma que el pctr6leo no pueda 

fluir hacia los lados. 

4, Deben existir rocas generadoras, cuyo contenido de materia orgá

nica se haya convertido en pctr6lco por el efecto de la presi6n 

y temperatura, 

Los yacimientos pueden clasificursc de la fonna siguiente: (Z, 4) 

De ncuerdo con rl tipo de roca almaccnadora: 

a) Arenas, cuya porosidad se debe a la textura de los granos y 

pueden ser limpias o sucias, éstas con cieno, li.mJ, lignita, 

mezcla de minerales de arcilla, cte. 

b) Cali=as detríticas, formadas por la acll!llJlaci6n de sedimcn -
tos de calcita r dolomita. 

c) Calizas porosas cristnlinas, su porosidad se debe principal

mente a disolución. 

d) Calizas fracturadas, su porosiclnd se debe principalmente a 

fisuras. 

e) Calizas ooliticas, cuya porosidad se debe a la textura oolf

tica con intersticios no cementar.los o parcial.mente cementados. 

f) Arenisca.~, son arenas con un al to grado de ccmcntaci6n por ma

teriales calcáreos, <lolomfticos, arcillosos, cte. 

I>.: acuerdo rtl tipo de trampa: 

a) Estructural. Los yacL':licntos en tr::unpa estructural incluyen 

acLDT1Ulaciones de hidrocarburos encontradas en anticlinales o 
entrampadas por la diferencia de espesor de los estratos, por 

fallas o por pcnctraci6n de domos salinos. 

5 



b) Estratigráfica.· Este tipo dc_trrunp<t es debido a crunbios de f!!_ 

cieS o discordanci8s'. 

De acuerdo -al _i:ipo de .. _fluidos nl.rna.cenados originalmente: 

a) 

b) 

i:) 

De ace1te -~ ;.g"Wi _d_Í,~u~-~to~ 
De ~-~eÍ,t~~--'.~~s_diSu'elta·}: gas libre. 

Dc'gas. 

De acuerdo con el tipo de empuje predominante: 

a) Por expnnsi6n de los fluidos y la roca. 

b) Por· expansión <le gas disuelto liberado. 

e) Por expansión de gas (casquete). 

d) Por segregación gravitacional. 

e) Por empuje hidráulico. 

f) Por empujes artificiales. 

g) Por empujes combinados. 

De acuerdo a los hidrocarburos producidos considerando sus caracte

rísticas y las condiciones bajo las cuales se pueden aCU11rular en el 

subsuelo: 

Esta clasificación se b3Sa en un diagrama de fases teniendo cano 

coordenacl-is 13 presión y la temperatura coma se presenta en la Fig. 

11.1; es decir, se basa en el canp:>rtamicntotcrmodinámicodc una -
mezcla natural de hidrocarburos. Esta figura exhibe las siguientes 

características: La envolvente de fases, que resulta de unir 1.'.lS -
curvas de puntos de burbuja y puntos de rocío que presenta la !!Y-':. -

cla a diferentes presiones; curv:is que se unen en el punto crítico. 

Esta envolvente divide al diagrmna en tres regiones, la primera, d~ 

nominada región de líquidos, está situada fuera de la envolvente de 

6 



fases y a la izquierda de ln isotel111.l crítica: la segunda, denomi

nad.1 regi6n de gases, .se encuentra fuera de la envolvente de fases 

y a la derecha de la isotcTI!lll crítica; la última, encerrada por la 

envolvente de fases, se conoce como regi6n de dos fases; en esta -
regi6n se encuentran todn..s las combinaciones de temperD.tura y pre

sión en que la me::cla de hidrocarburos coexiste en dos fases en e

quilibrio, locali:ándose dentro de ella las curvas de calidad, que 

lndicru1 el procentaje total de hidrocarburos que se encuentran en 

estado lfquldo. Todas estas curv'as inciden en el punto crítico. 

AJem:ís, se distinguen en el rnisrno diagrama, la cricondcntenna y -

cricondcnbarD., que son la temperatura y presi6n máxir!l.1.s, rcspccti

va..'tl.cntt:, a las cuales l;; ne::cla Je hidrocarbw·os coexiste en dos -
fases en equilibrio. 

Cada me::cla de hidrocarburos cncontradil en un }'<?Cimiento, tendrá un 

diagram::i de fases caractcrístisco, el cual pennanecerá constante, -

mientras pcnnanc:ca constante la proporción de componente:> en la 
rnc:cla; sufriendo modificaciones cuando se altere la proporci6n de 

componentes debido a la cxtracci6n preferencial de fluidos o a la -

in~·ccci6n de alguno o algunos de ellos. 

p 

PRES10fol 

TEMPERATURA 

FIGURAll·l·- D 1 AGRAMA DE FASES 



Desde el punt.o de .vistn __ ant.crior, las difercnt.es acumulaciones 
de hidrocnrbt:iros Pu.ederi_··~airicterii.~rsc de- acuerdo a la posi -
ción ·que tomó.n'_._su.s ·,_fluid~_s en el: diagrama de fases y a la línea 
que describe·'!~ -:_cvoluc_i6n_-_de -los mismos, desde el yacimiento -
hast3.-la '"su~_e_rfiCle_.du~llntC ·ta cxplot:ici6n. 

A C_ontinuaci_6n se_ presentan los tipos de yacimientos considc 
radas· de:·acucrdo a·-:.la descripci6n del di:igrama de fases: 

a) Aceite )" gaS -d-Í.suclto de bajo encogimiento'". La Fig. 11 .z 

p 
F\ ----------------:" . 

\ 
pa •••• - -- -- - - ••• -·~-~-~.-....,;~.,;::IOo sot11rodo 

PC --·------ ----r-------

PRES ION 

TC T 
TEMPERATURA 

FIGURA 'JI· 2·- YACIMIENTOS DE ACEITE Y GAS DISUELTO DE 

BAJO ENCOGIMIENTO. 

El cncor:imicnto e~ la disminuci6n del valumen que cxpcrlmen 
tu la fase líquida por el efecto de la libcn.1ci6n del gas Y 
por su contracci6n térmic11. 
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muestra la envol\"ente de fases típica de i.:n yncimie.!!. 

to de 6stc tipo, también llamado de aceite negro.Su~ 

líquidos son fluiJos cuyo contenido de componentes -

intermedios, c 3 a c 6 , es comparativamente b.:ijo y a.!_ 

to el de componentes pesados; la temperatura del ~-a

cimiento es menor que la temperatura crítica de la -

mezcla de hidrocarburos; el punto crítico generalme!!_ 

te está situado a la derecha de la cricondenbara r -
las curvas de calidnd se cargan predominantemente h!!_ 

cin la línea de puntos de rocío. Si la presi6n en el 

yacimiento es mayor que la prcsi6n de burbuja de sus 

fluidos, a la temperatura del yacimiento, se dice que 

se trata de un yacimiento bajosat11rr1do; si In presi6n 

en el yacimiento es igual o menor que la presi6n de -

burbuja de sus fluidos, se dice que el yacimiento es 

saturado. En términos generales, la:. condiciones de -
producci6n en la superficie se loc<ilizan en la rcgi6n 

de dos f'ases y dan lugar a relaciones gas-aceite ba -

jus, generalmente menores de 200 m3 ;m3 (1 123 pic3/bbl) 
con aceites obscuros de alta densidad, más de 8.5 

kg/dm3 (53.0~ lb/pie 3) siendo el gas generalmente pobre 

en licuables, menos de 168.45 m3 /Mm 3 (30 bbl/MMPCS•*). 

MMPCS, mil16n de pies cúbicos a las condicio;;cs es

t.6ndar. 
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b) Aceite y gas disuelto con alto encogimiento. La Fig. II.3.

muestrn el diagrama de fases típico de los yacimientos conoci

dos como de aceite r gas disuelto de alto encogimiento o vol!!, 

til. En éste se observa que l::t tcmp0r:itura del yacimiento es 

menor pero cercana a la tcmpen1tura crítica de la mezcla de -

hidrocarburos que contiene, que su ptmto critico está cerc::t -

de la cricondcnbar:i. >'que las líneas de calidaJ están relati

vamente separadas de la linea Je puntos <le rocfo, lo que ind!. 

ca un alto contenido <le componentes intenncdios. La denominQ_ 

ción de vol6tiles se deriva Je la característica particular -

Je que la temperatura del yacimiento es cercana a la tcmpe!ra

cr!tica de la mezcla de hidrocarburos que contiene, lo que h!!_ 

ce que el equilibrio de fases sea metaestable r que ciunbios -

de pequeña magnitud en la presión o en la temperatura produ::

can modificaciones importantes en los vol(i:menes de líquido r
gas coexistentes. Es obvio, que para este tipo <le yacirnien -

tos la proporción de gases y líquidos en la producción se ve

rá fuertemente influcnci<1da por l~s condiciones clc presión -

)' temperatura cle separación, así como por el número de etapas 

que se C'mplecn, condiciones que se ~ituar.ín siempre, en la re 

gi6n de dos fases del diagrama, A m:mer:1 de guía se puede d~ 

cir que las relaciones gas-aceite que se obtienen de estos 

yacimientos están entre 200 r 1 OOD m3tm3 { l 123 y S Ci:'.D 

pie3 /bhl), y que los líquidos en el tanque de !11.maccnamicnto

presentan tmas coloraciones 1 igcramcntc obscuras con tma den

sidad entre 0.75 y O.SS kg/dm3 (·16.80 y 53.0-1 Ib/pie3); el -

contenido de licuables en el gas es notablemente Jepcndicnte

de las condiciones y ct:apas de separación y puede ser tan al-

to como 393.28 m3/t-tn3 (70 bblfl.1\IPCS) o más. Como en el tiC!:! 

po anterior, puede tratarse de racirnicntos bajosaturados o - -

satur.:iclos, dcr~rniic-ndo dC'l v1lor d~ 11 !"rc>~ifin rl,.,1 ::-•acir.iicnto 

con respecto a la presi6n de la burbuja de les fluidos. 

10 
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L(quklo suHnfrlodo 

Punto crl11co 
PRES10N 

T 
TEMPERATURA 

FIGURA.:0: ·3•- YACIMIENTOS DE ACEITE Y GAS OISUEL TO 

DE ALTO ENCOGIMIENTO. 

p 
F\ ··-------- - -- -¡A ••• 

' 

! 
' :ene~ 

TC TY 

TEMPERATURA 
T 

FIGURA J:I • 4·- YACIMIENTOS DE GAS Y CONDENSADOS. 
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e) De gas y condensado. La figura II.4 corresponde n la cnvol 

\•ente de fases de los fluidos de un yacimiento de gas y con

densado; caso que se presenta cu.:tn<lo la temperatura del y.i-

cimiento se encuentra entre la temperatura 

condentenna de la me:cla de hidrocarburos. 

crítica r la cri

El punto crítico 

generalmente se ubic.::i a la izquierda de la cricon<lenlmra }' 

l:ts lim~aS de C<ll idad se c.1rgan predominantemente hacia la -

línea de puntos de burbuja. Si la presión del yacimiento es 

m.'lyor quC' ln pre::; ién de rocío de la mC"zcla, los fluidos se -

encuentran inici:1lmentc en estado gaseoso. J.os fluidos que

penetran al po:o, en su trayecto hasta el tanque de al.macen!!. 

micnto..i sufren una fuerte rcducci6n, tanto en temperatura como 

en pn:siém y penetran r..ípi<l.:unentc en la regi6n <le dos fascs-

1x1r=i llegar a la superficie con relaciones gas-aceite que\.!!. 

rían entre 1 000 ~· 10 000 rn3;m3 { 5 6~0 y Sfl 200 pie3 /bbl), 

\·ariando c·l contenido de licuables en el gas según las cond.!. 

ciones r el número de etapas de separación, pero siendo gen~ 

ralmente entre 280.92 ~· 393.28 m3/M113 (SO y 70 bhl/}l\D'CS} .

El líquido recuperable es t•n !_;encral de coloraci6n ligern. -

con densidades que \·aríun entre O. 75 y 0.80 Sg/dm3 ( .i6.SO

y 49.92 lb/pie3). 

Cuando en el yacimiento ::'C' proJuce una reducción isotérmica

de la presi6n y se cru:a la prcsi6n dt• rocía, se entra en la 

regi6n de dos fases, o.::urrienJo la ll<imada condensación r'e -

tr6gracla de las fracciones pcsaJas e intcnncdins, que se de

positan como líquidos en los poros de l;'l roen; los hidroca.!: 

huras :1sí depositados no logran fluir hucia los po:os. El -

efecto dafiino de esta condensación se ve aumentado debido a-

que el fluido que :;e concin!i.• c~:tra;;::-nt.!0 ~e c::irol'-r..:'<:f'.' <:'n 

cuanto a su contenido Je fracciuncs pcsaU.:i.s las que son <lc

maror valor comercial. 
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GAS HUMEl>O. 

d) De gas htímcdo. El dü1grama dcfuscs correspondiente a wt yac_!. 

miento de g<LS húme<lo se prcscnt~ en la Fig. Il.5; en ésta se 
puede observar que la temperatura del yacimiento es rn:iyor que 

la cricondenterm.:i de la l!JC:cla, por tal razón 1nmca se tendrán 

dos fases en el yacinicnto, sino únicamente fase gaseosa. 

Cuando estos fluidos se llC\'an a la superficie penetran en la 

región de dos fases, generando relaciones gas-aceite que va -

r!an entre 10 000 y 20 ooo m3!m3 ( 56 200 r 112 .JOO pie3/bbl), 

el líquido recuperable tiende a ser transparente con densida
des menores de- O. 75 kg/dm3 ( 46. 8 lb/pic3) y el contenido dc

licuables en el gas es generalmente bajo, menos de 165.45 m3L 
1>tn3 (30 bhlANPCS). 
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~ ---------------------,A Gas 

PREStOH 

TC 

C.-ftlco 

' ' 
¡ CttconcMnMnno ~ 

' . . ' . . 
' : . 

TY 
TEMPERATURA 

FIGURAJI:·6·- YACIMIENTOS DE GAS 

T 

SECO. 

e) De gas seco. El diagr:ima de fases de este tipo de y:icimiento

sc presenta en la Fig. II.6. Estos yacimientos contienen pri!!, 
cipalmentc mecano, con pequeñas cantidades de etano, propano r 

m.'is pesados. :\i a las condiciones de yacimiento ni a las de -

superficie se penetra en la región de dos fases, durante la -
e.x-plotación del :-·::icimicnto. Tc6ricamcntc, los ~·acllr.ientos de

gas seco no producen líquido en la superficie; sin embargo, -

la diferencia entre un gas seco }' Wl húmedo es arbitraria r -

generalmente un sistema de hidrocarburos que produ:ca con rela 

cienes gas-aceite mayores de 20 000 m3/ m3 (112 .100 pic3/bbl)".:" 

se considera gas seco. 
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II.2 RNl1\ME\llJS DE LA SEPAW\CIW GAS-LIQUIOO. 

Los fluidos durante la- cxplotaci6n de un yacimiento. son en realidad 

mezclas complejas de hidrocarburos con diferentes densidade's, presi~ 

nes de vapor y otras características. Los fluidos producidos sufren 

cambios continuos de presi6n y temperntura como resol tado de su flu

jo desde el )~cimiento hasta las instalaciones de recolecci6n en la 

superficie. 

Lo anterior hace necesario definir una serie de propiedades que per

miten clasificar adecuadamente a los fluidos y citarlos con propie -

dad. Además, facilita la comprcnsi6n dc 1.:1. descripci6n Je la sepa

ración gas-liquido, la que constituye un."\ de lus operaciones básicas 

en la producci6n, procesamiento y tratamiento de aceite y gas. 

Conceptos fundarnentalcs. (Z • 5 ,ó) 

Rclaci6n de solubilid."ld del gas en cl nceite,RS. Expresn el volumen 

total de gas disuelto referido al volumen de aceite al cual cst.í oso 

ciado, se indica nonnalmcntc en m3 de gas disuelto a C.S. / m3 de a-: 

ceite a C.A. (pie3 a C.S. / bbl a C.A. ) , 

Factor de volumen del aceite, OO. Se define como el voltuncn que ocupa 

el aceite del yncimicnto, con su g.:1.s disuelto, tm volumen unitario 

de aceite mcr.lülo en la superficie; se cxpresn en m3 de aceite y gas 

disuelto a e.Y. / m3 de aceite a C.A. (bbl a C.Y. / bbl a C.A. ) su 

valor es mayor que 1. 

Factor de volumen del gas ,BG. En este caso, también se trata de rela

cionar un volumen unitario de gas en la supe1·ficie con el volumen 

que ocuparía al pasar acondiciones de racimiento; $e cxprc.-sa en m
3 de 

gns a e.Y. / m3 de gns a C.S. ( pie3 de g.'.ls ne.Y. /pie 3 de gas a 

C.S. ) su \'3lor <':; 111Mlnr <il' 1. 
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Factor de encogimiento. Es la disminución de \·olwnen que cxpcri

mcntn el aceite por efecto <le la liberación de gas disuelto y por 

contracción ténnica. El factor de encogimiento es el recípro

co del factor de volumen por lo que se expresa en m3 de aceite 

C.A./m3 de aceite a C.Y. (bbl de aceite ;- C.A./bhl de aceite 

C.Y.). 

su 

n 

Relación 

referido 

tándar. 

(pie3 Je 

gas-aceite, RG.t\. Representa el voltm1cn de gas producido

al \'OlLDncn de aceite producido, medidos a condiciones e~ 

Sus unidades son m3 de gas a C.S./m3 de aceite a C.S. 
gas ;1 C.S./bbl de nceite producido a C.S.). 

Etapa de scparaci6n. Se define como la condición a In que el acei 

te y el gas alcan::an el equilibrio fisico n la presi6n y tempera

tura en que se encuentren. 

Separnci6n instantánea o flnsh. Est<1 separaci6n se lleva a cabo

cuando la presión se reduce en el sistema pcnnanecicndo en contac

to el líquido y el gas, es decir, no existe remoción del gas del -

contacto con el líquido confonne la reduc:c:i6n de presi6n pennitc -

que el gas no perrn.:inc:c.:t en soluci6n. Esta separación provoca la· 

fonnaci6n <le más gas r l'lCnos lfquiJo. El proceso tcmodinfunico 

considerado es isocntálpico para efectuar hulunces de materia y -

energía. 

Separación diferencial. Esta separación es un concepto tc6rico y

se rcali:;:<t cuando el gas se elimin.:t del contacto del líquido con -

fo1mc la reducción <le presión pennite que el gas no pennane:;:cu en· 

solución. Esta separación provoca la formación de más líquido y -

menos gus. Considerando el concepto anterior, un separador hipo -

tético serf<l aquel c¡u<:! se construyer::t de t::tl forma que redujera ln. 
presión de los fluidos, clt>s<le c>l vnlor r¡ue prC'SC'lltC'll en la cabC>=:i

dcl pozo h.'.lS'ta un vnlor ccrc~no o igu.,l a la presión ntmosférica,

·a la cntr.'.ld:t y s:il id.:i del rnis::io, rcspc..:tiv;.imcnt~. ,\<lcm.J.:>, el gas 

16 



producido seria removido continuamente tan pronto como se sep.-irara 

del líquido al disminuir su solubilidud. Sin embargo, este separ<.i

dor es prácticnmente irreali::ablc. Afortunadamente, es posible -

reali:nr cn·cmnpo un arreglo de etapas de scp,:iraci6n en serie, me
diante un conjunto de separadores operando a presiones secuencial

mente reducidas; el líquido se descarga de un separador de Jtl:lyor -

prcsi6n al pr6xim::I de menor presi6n y el gas se descarga por sepa

rado. 

El conjunto de etapas de scparaci6n' constituye, de estn manera, un::J. 

aproximaci6n pr5.ctic::J. de l.a sepnrnción diferencial. Adl·r;ifis, entre 

más se aproxime el sistema de sepnraci6n en etapas a un proceso de 
separaci6n diferencial vc:rdadera desde la proJucción de fluidos ha~ 

ta su almacenamiento, mfts obtención de líquidos se tendrá. Te6ric!!, 

mente si se tuviera un número infinito de etapas se tendría una sc
parnci6n diferencial; afortunadamente con un sistema de cinco eta-

pas es factible obtener el 96'i. de recuperación con respecto a una 

separaci6n diferencial venladera. Para f;icilitar la realización de 

los balances de m..-iteria y energia se considera n. cada ctn.pa, como -

un proceso isoténnico. 

En una instalación de separación en etapas, tanto la separación in.::_ 
tanttínea coroo la diferencial se presentan. La primera ocurre cuan

do los fluidos pasan a través de estrangul<tdores, reguladores de -

prcsi6n, tuberías del pozo y superficial. La otra, como se vi6 se 

puc<le consjderar como el conjunto de los separadores; rigurosamen

te puede considerarse también que se lleva a cubo en cada etapa -

cuando los fluidos pasan a través del separador ya que existe una 

aii<la de presión y además el g:is }-' el aceite sc descargan por sep2_ 

rada; sin embargo, esta carda de presión es poco significath•a en 

el cambio de solubilidad U~l gas. 

Separadores de g:is y aceitt'. (ó, ·;) 

El término separador gas aceite en la tcrminologia de la explotación 

del petróleo, designa a Wl recipiente a preSi6n c_uyo propósito es la 

separaci6n de los fluidos producidos en sus componentes gaseosos 
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y líquidos, -a una presi6n y temperatura detcrminadns. Dependiendo 

de su aplicaci6n pu~en denominarse de la siguiente manera: 

Separadores: Estos recipientes son utilizados para separar corrien

tes de aceite y gas que provienen directamente de los pozos. Deben 

ser capaces de r.i.:mejar "cabezadas" de líquido que se presentan re -

pentinamcntc, lo que provoc.1 que la relaci6n gas-aceite disminuya; 

por to que deben dimensionarse para rn..mejar velocidades instan-i6. -

neas altas de flujo. Se le denomina también scp.:1rador convencional. 

Eliminadores: E.'ite e-quipo puede usarse para remover (micruncntc agua 

del líquido producido o tolb la fase liquida, agtm y aceite, del -

gas. De lo anterior se clasific:m en dos categorías : Elimino.dores 

de agua libre y Je líquir.lo; en el caso de un climina<lor <le ~1gua li -

brc el gas e hidrocarburos líquidos se descargan juntos y el agua 

se separa y descarga por el fondo del recipiente, puede utilizarse 

a alta o br,ja prc::ión; tUl eliminador Je líquido se emplea para re -

mo\•er todo el líquido, agua y acei'tc, llcl gns, el ªb'1.1<1 y los hidro

carburos líquidos se dc:scar:;an juntos por la parte inferior r.lel rs_ 

cipiente y el gns por ln parte ;;uperior, se cmple:m para remover l_! 

quidos de una corriente de alta p1·csi6n. 

Tanques de balance: Este equipo es un separador convencional r.le a -

ceite }'gas opcr:iJo a b:tjn presión, nlimcnt!mdosc el líquido ob'te

ni<lo r.le un separnJor <le n~lis alt.1 prcsi6n y se permite que "flashcc" 

dentro de él. El tanque de balance es a mc-nuJo la segunda o tercera 

etapa de separación, pcnnitienJo m:mtener l.'.1. .:i.li~ntación constante 

al sistcm:i Je bombeo, p;ira su transporte o almaccnN11ü.n'to. 

Recipientes de cxpansi6n o :><.!p .. i1·.;.Jurcs :i. h:ija temperatura: Un C!qUi

po de cstc tipo constituye la prirnc1·;1 .:.•ta¡i.1 Je scp:1rnci6n de un 

sistema n baja temperatura, puede estar ._..._¡uipJ.Jo con tm. serpen'tÚl 

para fundir los hidratos o puede pctmitir la inyección de inhibido

rcs de fonn.1ci6n de hidratos a los fluidos prcxlucidos, ri.ntcs de 

que sufran la cxpansi6n o entren al recipiente. 

lB 



Dcpurndorcs~ Un depurador, conocido también como rectificador, es 

similar n Wl separador convencional, gencralmt.'Ote se diseña para -

manejar fluido con relaciones gns-aceit.e muy altas. Se aplican -

t.élJllbién para separar gotas muy pequeñas de líquido, suspendidas en 

corrientes de gas, ya qUe éstas no son eliminadas generalmente por 

un separador convencional. Un <lepurndor tiene aplicación cuando -

se coloca corriente arriba de cualquier otro equipo de procesamicn 

to de gas que requiere protegerse de hidrocarburos 1 íquidos y agua. 

Dentro de este tipo de equipos se pueden considerar a los filtros

de palvo de las corrientes gaseosas. 

Tipos de separadores. 

Los separadores de gas y aceite se clasifican de acuerdo al número 

de fases scparadus, teniéndose asi separadores <lu dos fases y de -

tres fases. 

Separador de dos fases. Este separa la corriente proveniente de -

los pez.os en 1 iquido y gas, los que se descargan por el fondo y la 

parte superior del separador, respectivamente. 

Separador de tres fases. Este equipo $cpara la corriente provcnicn 

te de los po::os en agua, nceite y gas. El gas se scpnra por la -

parte superior del recipiente, el aceite en una posici6n intennc -

dia y el agua por c1 fondo. 

,\mbos scpuradores. de dos r 
cal, horizontal y esférica; 

sentan a cada uno de ellos. 

estar formados por un tanque 

tres fases, s.e J.isefian en fonna vcrti

las figuras 11.7, 11.8 y 11.9 repre 

Los separadores horizontales pueden 

horizontal o bien por dos colocados 

uno encima de ot.ro-; 

barrí 1 y a los otros 

n los prl!T!C'ros se les 

COfl~ de doble barril; 

conoce corno de simple 

además es preferible 

usar el de 5iniplc barril. 

,\ continuación se presentan las ventajas y dcs\•cntajus de cada uno 

de estos diseños: 
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Separadores Verticales. 

Ventajas: 

1. Es fácil niantenerlos limpios, por lo que se recomiendan para 

manejar fluidos con alto contenido de lodo, arena o cualquier 
otro material s6lido. 

2. El control de nivel no es critico, puesto que se puede cm -
plear un flotador vertical, logrando que el control de nivel 

sea rn:ís sensible a cambios y la operaci6n sea más flexible. 

3. Debido a que el nivel de liquido se puede mover en fonna mo

<lcr::ula, es tteancndablc su uso con el fin de manejar baches -

imprevistos que entren al separador. 

4. Cxiste menor tendencia de revaporizaci6n de líquidos. 

Desventajas: 

l. Son más costosos que los horizontales. 

2. Son más dificiles de instalar que los horizontriles. 

3. Se necesita un diámetro mayor que el de los horizontales pu· 
ra mnncjrir la misma cantidad de gas y los fluidos scparados

son menos estables. 

4. Es más dificil efectuar inspecciones y mnntcnimicnto que cn

los horizontnles. 

Separadores horizontales. 

\•cntajas: 

1. Tienen mayor cnpacidnd para manejar gas que los verticales. 

2. Son más cconúnicos que los verticales. 
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3, Son m.'is fáciles de instalar que los verticales. 

4, Son muy adecuados para manejar aceite con alto contenido de e.:!_ 
puma. 

S. Los fluidos separados son m.1s estables que los obtenidos en un 
separador vertical. 

6. Es mis fácil realizar inspecciones y mantenimiento-que en los
vcrticales. 

Desventajas: 

1. No son adecuados para manejar fluidos de pozos que contienen -
materiales s6lidos como arena o lodo, lo CU3l dificultn su liffi. 
pieza. 

z. El control de nivel es más crítico que en los verticales, lo -
cual disminuye la flexibilidad en su opcraci6n. 

Separadores esféricos. 

Ventajas: 

1. Son m!is compactos que los anteriores, por lo que se usan en pl!!, 
tafon:ias costa arucra. 

z. Son más flici les de limpiar que los scp:i.radorcs vcrtic.1.les. 

3. Son mis econ6micos que los separadores horizontales. 

4. Los Ji.fer¡,:nlcs t.w.:i.iios disponibles, los lucen el tipo cl::; cco
n6rnico para instalaciones individuales de pozos de altn presi6n. 

ílcsvcntnjas: 

1. Tienen un espacio de separaci6n muy limitado. 
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1. La ~ficiencia de sepaTaci6n es -la m.5s baja_ 'que en los anterio

res. 

3. Los fluidos epará~s' .son. ·'menos ~stnbles que en los 11nteriorcs. 

•• 
--._, -~ --; ' . _-, .; . . 

Ln :i~xÍbi_li~d-~~ .1n-~~~cÍ6n. es la más limitada, deb~do a -
que el control ~e nivel.es más critico que en el scpnrador ho
ritonta"i; · 

Dcscripcion de-un separador . 

. Independietatcmcnte de la fonna en que se diseñe cualquier separador, 

este colista de cuatro secciones principales las que se presentan en 

las figuras II.7, tI.8 r 11.9. Estas secciones son: 

Sección de separaci6n primaria o inicial. En esta secci6n, se sep~ 

ra la rn.'!.yor porción de 1 íquido de la corriente de gas }' se rcduce

la tubulcncia del flujo. La separaci6n del ltquido se realiza me -

diante un cambio en la dirección del flujo, lo cual induce una fuer 

::a centrifuga, o un cambio repentino en momcntum, con lo que se se

paran grandes volúmenes Je líquido. El cnmbio en la direcci6n se -

puede provocar con una entrada tangencial de los fluidos al separa

dor; o bien, instalando adecuadamente una placa desviadora a la en 

trada. 

Sección de separación secundaria o de asentnmiento gravitacional. -

f-n esta sección se separa la máxima cantidad de gotas de líquido -

de la corriente de gas. Las gotas se separan principalmente por la 

fuerza de gravedad por lo que la turbulencia del flujo debe ser mí

nima. Para esto, el separador debe pcnnitir que en esta sección, -

el gas se desplace a una velocidad baja. En al¡tunos diseños se •=m

plcan venas rectificadoras para reducir la turbulencia, sirviendo -

siJ11t1ltlincamc11tc como superficies colectoras de liquido. La eficic!!. 

ci{i de sep:irnción en esta sección, depende principalm0nte de las -

propiedades fisicas del gas y del liquido, del tmnaño de las gotas-



de liquido suspendidas en el flujo de gas y del grado de turbulen

cia. 

Sccci6n de extracción de niebla o de coalescencia. En esta sección 

se separan del flujo de gas• las gotas pequeñas de 1 iquido que no

sc lograron eliminar en las secciones primaria }" secundari.:1 del S.2_ 

parador, En esta parte del separador se utiliza el efecto de cho

que y/o la fuerza centrífuga como mecanismos de separaci6n. Mc<lia!l 

te estos mecanismos se logra que las pequcfias gotas de líquido, se 

colecten sobre una superficie en donde se acumulan y form.."Ul gotas

más grandes, que se drenan a través de un conducto a la sección de 

actmllllaci6n de líquidos o bien caen en una dirección opuesta a la

corrlcnte de gas a la sección de separación secundaria. El dispo

sitivo utilizado en la sección de extracción de niebla está const! 

tuí<lo generalmente por un conjunto de cilindros concéntricos corl'!! 

gados, por alrunbre entretejido o por tubos ciclónicos. 

Sccci6n de alm<lccnamicnto <le líquidos. En esta sccci6n se almacena 

y descarga el liquido separado en las tres secciones descritas ant.2. 

rionnente. Esta sección proporciona el tiempo de retención rcqucr.!_ 

do para que el gns ntrnpado por el aceite pueda incorporarse al es

pacio de vapor. Tarnbifin debe tener la capacidotd suficiente para m...:!_ 

nejar los posibles baches de liquido que se pueden presentar en una 

operación nonn.al. 

En las figuras II.7., II.8. y 11.9. pueden obscrvnrsc los cuatro~ 

canismos básicos de separación de gas-liquido. La plnca dcsvindora 

impone un cambio repentino en dirección y momentum de la corriente

allmcntad.~. causando que los liquidas mtis pesados se separen. La -

sección de asentamiento gravitucion.nl permite que las gotas m..'is pe
queñas abandonen la corriente de gas y ei extractor de niebla prov2_ 

ca la coalesccncia del lf4uiJ.o rc.nJ..ncntc confor.r.c el g:i~ abnndonn -

el recipiente. ,\demás, el gas atrapado por el liquido escapa en la 

sección de ucumulaci6n. 
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III. prnn, ... liNi\CIQN DE JA CAeACJl1\P rn: !ps sc:ttRk\S ... 58) 

Se conoce como tamaño de una planta industrial la capacid:.id insta

lada de producci6n de la misma. Esta capaciJad nonnalrncntc se cx

p1·esa en cantidad producida por unidad de tiempo, es decir, volu 

men, peso, valor o número de lmidades Je proJucto elaborado por 

año, ciclo de operacion, mes, día, turno, hora, etc, En algunos 

casos la capacidad de una planta se expresa, no en t6nninos de la

cantidad Je producto que se obtiene, sino en ftmci6n llcl vohmien -

de materia prim., que entra al proceso .. 

El tamaño de una planta en algWlas ocasiones se refiere a períodos 

menores de un aüo, JcblJo a la disponihilid:td lirnit:td:i de un::1 mat;_ 

ria prima que no es factible o econ6mico almacenar. 

t.as plantas industriales generalmente no operan a su capacidad no

minal o instalada, debido a factores ajenos al disciío de la misma, 

tales como limitada disponibilidad de materia prima, fluctuocioncs 

en la demanda del producto, cte. Al ritmo de proJucci6n que efec

tivamente es posible operar la planta se le conoce como capacidad

real de operación. Al cociente que resulta de di\•idir la capoci -

dad real entre la instal11da se le denomina nivel de aprovechamien· 

to de la capacidad <le la planta. 

En plantas industriales que cuentan con equipos <le diferentes cap!!_ 

cidades, la capacidad de la planta se da en función del equipo de

mcnor capacidad. 

En plantas que pueden tna1U1facturar productos con diversos nivelcs

de clahoraci6n, la capacidad de operación dependerá del grado de -

transformaci6n que se dé a la materia prima. 

En aquellas industrias que elaboran diversos lotes de productos de 

diferentes características, el tarnano de la planta se suele cspcci 

ficar con respecto n la producci6n de un lote ti1X>. 
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En las pl:intas que producen bienes de capital de naturaleza hetero
génea no es adecuado expresar su capacidad instalada en cantidad de 
productos por unidad de tempo, debido a la no homogeneidad de los -
productos, por lo que esa capacidud se expresa en t6rminos de valor 
de los productos manufacturados por unidad de tiempo. 

En generai, los factores que influren de manera predominante en la
selecci6n del tainaño de tma planta industrial son los siguientes: 

1. C-\R\CTERISTiü\S DEI. MERCAOO DE CO:.O'Str-0. 

2. C.\R..\CTERISTIG\S DEL ~U'..RC·\00 DE ABASn~ClMlE.Vl'O. 

3. ECO~O.!J..\S DE ESC..\1.A. 

4. DISN~IBILIDAD DE REl11HSOS FlNA.'iCIEROS. 

S. CAR.\CTERISTIC.\S DE U ~l\.\;O DE OBR!\. 

6. TECSOLCClA DE PRODUCCI0:-1. 

7. POLITIC\ ECO.'\Ql!ICA.. 

El trunaf10 r.i5::: ;:idecu:ido de una plantn industrial será aquel que se -
obtenga optir.ii:ando la econoo1ía Je la mism:i en función de los fact~ 
res antes mcncionaJcs. La selccci6n del t.:unafio de la planta se re~ 
li::a haciendo una primera esti.macion de la misma en ténninos del -
factor que se ju::ga le im:,ione la m:iyor restricci6n; que en la may2_ 
ría de los casos es la dimension y localizacion del mercado de con
su:no o el de abastecimiento. Postcrionncnte se hncen ajustes al t!!. 
maño nsí estimaJo en fw1ción Oc los otros factores de influencia an 
tes scñnlndos. 

Para detenninar la capacidad de los sistemas de separación tratados 
en este estudio se consideró un concepto modular basado en las si · 
guientes cnrncterfsticns: 

La producci6n de gas natural en el país, se destina a cubrir la dc

mau<la iutcrna la cual inclurc a los sectores industrial, ~l&:trfco, 
doméstico y a la misma in<lustria petrolera y a exportar los· excede!!, 
tes que llegan a presentarse. Dentro de las Zonas Petroleras dcsta 
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ca la Sureste ya que contiene reservas de petr61co r gas IUU}'º impor

tantes acumulndns en el tiren mezozoica de Chinpas-Tabasco. Esta 

árca·rue· deScubiCrta en 1972, abarca una superficie de 7 000 

a partir de 1976 se di6 un impulso notable a su explotación. 

contribuyo a incrementar las reservas de hidrocarburos. 

' Ja;i- r-
10 que 

Dentro de la Zona Sureste sobresale el 6rea de lluimanguillo, produs 

tora de' aceites volátiles con alto contenido de gas, que además de

una gran producción de aceite ligero aporta grun cantidad de gas, -

contribuyendo de manera significativa a la producción del mismo. -

En esta área se localiza el Crunpo ~Uspac, productor de gas y canden 

sados, el que tiene una superficie aproximada de 36 km2 , ubicado-: 

en el ~lmicipio de Ostuactin, Chis. Su acceso se tiene por la carr.!:_ 

tora Villahermosa - Reforma - Snn Manuel - Ostuactín hasta el kil~ 

tro 105 y luego por un camino de terraceria. El descubrimiento e -

inicio de e.xplotaci6n del campo fueron renli::;:1dos en 1982; el pri

mer pozo productor se di~paró en el intervalo 2 932 - Z 960 m del

Cret5cico S:Jperior. 

A partir de un estudio, realizado por especialistas en Ingeniería 

de Yacimientos, que incluye el ;:¡nfilisis de la capacidad de diversos 

aparejos de producción, la detenninaci6n potencial del yacimiento y 

el n(imcro adecuado de pozos productores para lograr el mejor <leso -

rrollo y cxplotaci6n del C.'U!!pO ~Uspnc fue posible establecer la ca

pacidad de cada m6dulo de separación para el manejo de la producción 

de este campo, 

La in(onnaci6n más relevante de este estudio es la siguiente: El -

Campo ?-Uspac productor de gas y condensados produce fluidos con la

mayor relación inicial gas-aceite y los liquides más ligeros hnsta

aho-ra encontrados en el área de lluimanguillo, -2 000 m3tm 3 y O. 77 -

kg/dm3 (52° APl), respectivamente. Con el análisis composicional

de los fluidos del Crunpo Chiapas, adyacente al Campo ~llspac, y las

primcras interpretaciones gco16~ic:Is se Jctcnnin6 que con 17 poo:os

sería posible explotar la estructura durante 4 años aportando 147.48 

m3/s a 293 ._y 101.325 kPa ( 450 l>tiu>c.sn•) de gas. 

* ~~lPCSD, millón de pies cúbicos a las condiciones estándar por dia. 
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Los primeros análisis de laboratorio de los fluidos del po:o descu

bridor nsí cano la nueva infonnaci6n arrojada por 111 perforación de 

dos ~zos adicionales, invalid:in el pronóstico anterior; lo cual 

penniti6 establecer que la cxplotaci6n del yacimiento mediante 12 

~zos resulta adecuada, pudiendo sostener una producción de Sl .9-l 

m
3
/s (250 t>l\IPCSD) cuando menos tres afias, sin nc:ccsüfad Je .:or~pre

si6n. La capacidad de transporte de los aparejos de 1 l .-l3 cm 

(4.5 pulp ) resulta adccu::ida }' suficiente para cxplotnr al C3!:1p0. 

Tomando en cuenta el pronóstico de producci6n del C;impo Muspac, ---

81.94 m3/s (250 1'-MPCSD), se dctcnninó que los sistemas de sep~11·a -

ci6n objeto de este estudio, estuvieran integrados cnda uno por IO

m6dulos con una capacidad normal de 8. 19 m3/s (25 ~MPCSD). Esta -

capacidad es suficiente para manejar los fluidos producidos durante 

la explotación del campo mencionado; adcm..'is, se tendría la facili

dad de incrementar a reducir la capacid<id total según sc:1 el volumen 

de hidrocarburos producidos. 
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IV. I~:GESJERIA BASlCA PRELIMIXAR. 
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IV. 1.a. 

SISfEMi\. ne SEPARACIOO EN ETAPAS PARA EL MANEJO 

DE GAS Y CO.'IDENSAOOS 

CAf.ro f.USPAC, O:IIAP1\S, MEXICD 

BASES DE DISE.~O. (9) 

1. GE.'i"ERALII1\DES. 

El o~jctivo del sistema es recuperar los condcns~dos contenidos en 

la·corrientc de hidrocarburos apartada por el campo l-Uspac, el cual 

es productor de gas y condensados >" se localiza en .la Zona Sureste , 

de Petróleos Mexicanos. 

Para rcali::ar la r...:cupcraci6n , se somete a la corriente de hidro

carburos a un proceso de separación en tres etapas, provocándose un 

enfri.:lntiento por e>..-pansioncs isoentálpicas consecutivas JebiJo al 

efecto Joule-1ñompson, lo¡:v-ando asi una condensación parcial del -

mismo y obtener los condensados y gas residual. 

2. CAPACIDAU. 

La rccupcraci6n de condensados se rcali::ará mediante un sistcm.'l de 

10 m6dulos o unidades, coda uno de los cuales tendrá una capacidad 

normal de 8. 19·1 m3 /s a 293 K y 101, 325 kPa (251"-f>ll'CD a 20"C y 1 atm). 

La capacidad de disef\o será de 9.177 m3/s (28 f.t-U>CSD), no se consid~ 
rarán operaciones a capacidm.lcs inferiores a las seii.alaJas para re~ 

!izar el discílo de los m6dulos. El factor de servicio considerado 

es de 0.9, el cual corresponde a 330 días/ano. 

La capacidad modular total es suficiente para manejar la producción 

del Campo f.llspac, por lo que no se requerirán ampliaciones futuras. 

3. ESPECIF.lCACION DE LA ALlMENI'ACION. 

La composici6n de la corriente de hidroc.:i.rl:uros alimcntad.:i. :i. cndn • 

m&lulo se obtuvo aiustando infonnaci6n de los fluidos producidos en 

el Campo 01iapas, tratando de reproducir Untos extraídos del an.:i.li

sis PVr de los fluidos producidos por el pazo Muspac 1, El aiuste 

se llevó a cabo mediante un pro2rama de c6mputo implementado en el 

Instituto Mexicano del Pctr6leo, este pro~ama posee como herrumie!l 

ta principal de cálculo la aplicaci6n de la ecuaci6n de Pcng·H.obin-
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son al equilibrio de fases, \•éanse las apéndices A y B. 

_Ln composici6n obtenida' es-la sigt.Íicnte: 

. . ... · 
. . . 

C_O_M p_Q NEN TE \ t.OL. 
. . 

. . 

ACIOO SULFHIDRIOO. 2.466 
NITROGEi~. 1.990 
BIOX!OO DE CARBO.\'O. 3.415 

. 

METAi'(). 72.583 

ETM'O. 7.400 

PROPANO. 2.800 
lSOBUrA.'-:0. 0.477 
BUf,\:-..0 l'-.'QR.\l.\.J •• º·ªºº 
ISOPENrA.\'O. 0.348 
PF..\fT.\00 OORMAL. 0.387 
HEXA\Q :\QR\lr\L, 3.608 
HEP'T Ai\'O (-+) 3.726 

TO TAL: 100.000 

AGUA. SA1URAOO. 

El flujo de diseño considerado es <le 9.177 rr.3/s a 293 k y 101.325 Kpa 

(28 1-f>IPCD a ZOºC y 1 atrn.) . 

. ;. ESPECIFICAC10}.'ES DE LDS PROLUCTOS. 

Estas especificaciones se establecieron de acuerdo n las condiciones

dc r..-quilibrio en cada ctnpa de separaci6n y considerando que los con

densados recuperados deben ser estables a prcsi6n atmosférica; las

presioncs de opcraci6n en cada etapa de separaci6n fueron proporcion!!_ 
das por pctr61eos Mexicanos. Adicionalmente, se obtendrá ga.s residual 

de alta y baja presi6n. 



GAS RESIDUAL OE . .\LTA PRESIO~. 

Flujo s . .i56 m3/s a 293 H: >" 101.325 kPa (25,8 ~P.IPCD a 20ºC y 1 atm) 

CDll'OSI CION . 
-

COMPOSE~TE \ ~IJL, 

ACIOO SULAHDRICO, 2.552 
!\ITilOCiE.\O. 2.161 

BIOXIOO PE CARBO~O. 3.670 

META.l\O. 78.617 

éTA'\O. 7. 771 

PROrASO. 2.660 

ISOBl/TA\0. 0.390 

DUT..\.\:O :-O:OR'·ll.l.. 0.598 

ISOPE.\TA\;O. 0.199 

PEIYf.-\.\:0 SQR\J..\L. 0.198 

JIE.'\:\.\O SOR\l·U., l .132 
HEPTA\D. (+) 0.052 

TO T . .\ l: 100.000 

G..\S RESIWAL DE B..\J..\ PRESIOS. 

Flujo 0.085 m
3
/s a 293 K y 101.325 kPa (0.26 l'of>IPCD a 20ºC y 1 atin) 

mroSICIOS 

' e o M p o s E ~ r E \ 1-IJL. 

,\CIOO SULAHilRICO. 9.387 

SITI«:>GD.'O. 0.118 

BIOXIOO lJE C\RBO:-.xJ. 3.579 

META.\D, 23.126 

ETA.\;O. 20. 921 

PROPANJ. 19.586 

1 sontrr.t-.:o. 3.~37 

BlITA.'\O MlRM,\L. 6.'161 

i.SOPE.\'TA.'-'O. 2.071 

PEhlA\'O ~DílM·\L. 1.989 

lffiX.l\I'l) mru.1.\L. S.763 

HEPTA.\D. 0.060 

TOTAL: 100.000 
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CONDENSAOOs REOJPEAAOOS. 
F_lujo-4.292-1/s 293 K (2 332.4 DPD* a 20ªC). 

5. CONDTCTONES DE L.\ ALIME~"TACION ~· LIMITES DE B,\lEt¡IA. 

ALIMENTACION K (ºC) '1 
GAS Y CONDENSA- Líquldo- 329 (56) Tubería. 
OOS. Vopor. 

6, CO,\'DICIO!'.'E.5 DE !..OS PROIXJCTOS EN LIMITES DE BAIT:RTA. 

PRODUCTO. tsr .. u.v PJUiSION H·~1) l l:.'.IJ'Ei_V\:ilJRr"\ FOR."11\ DE 
FISICO kPn íkl!/on.! K fªCl EYffiEGA. 

C'.AS RESirtJAL DE G:1s. s 6SO.S (SS.5) 334 (61) Gasoducto. 
ALTA PRESION. 

GAS RESIJX.JAL DE Gas. 39.24 (O. 4) 310 (37) Gasoducto. 
BAJA PRESTON. 

COND~S. .\DJS • Líquido. ·190.4 (S) 310 (37) Gasolina-
dueto. 

7. ALMACENMfJDlIO. 

Los condensados recuperados se olmoccnarán fuera de limites <le bote

ría en un recipiente csfé"rico: cómun a les 1 O módulos, con una capoci -

dad para 4 770 m3 (30 000 bbl) o una presión de orcraci6n de 58,85 -

kPa ( 0.6 kg/on2 ) m.:in. y l.lllO tcmpcroturn de 311 K (38ªC). La capa

cidad normal almacenada será de 3 756.S m5 (23 500 bbl). 

B. SERVTCIOS AUXTLIAJU:S. 

8.1 AGUi\ CCMRA INCBIDIO. 

El agua para el servicio de contra incendio se recibirá a una pre -

sión de 1 177,05 kPa (12 kg/on2 } man.y temperatura ambiente en limi

tes de batería, siendo su disponibilidad ilimitada. 

* BPD, Barriles por día. 
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S. 2 AGUA PARA SER\"ICIOS Y USOS SA.'.:ITi\RIOS. 

El agua para cubrir este requerimiento se almacenará en un recipien
te _pequeJ1.o .. _con- capacid:ld suficiei:it"e para satisfacer adecuadamente e§_ 

te requerimiento. Se 'recibirá a 490.44 kPa ( 5 kr,/c:m1) y temperatu

r~ _Wnbiente, en limites de bateria. 

8.3. C' O M B U S T I B L E. 

Ln demiinda de gas combustible, será cubierta con gas residual de ba
ja presiCin obtenido del tanque de bnl:mce del mismo m6dulo. Este -

combustiblC tcndrd las siguientes caractcristicas. 

Poder ctilorífico bajo, UIV: 69 
(1 

Peso molecular: 40.V33 ~ 

Densidad relativa: 1.35 

S • .f E.\'ERGIA ELECTRIG\. 

951 k.J/m3 a 101.32_5 kPa y 293 K 
878. l B1U/pie3 a 1~.i psia :r 68°F). 

( .f0.033 kg/kg-rrolJ. 

Fuente de suministro: p E M E X. 

TensiCin (Potencial ElGctrico): ~ 160 volts. 
Número de fases: 3 

Frecuencia: 60 llz ( 60 ciclos/s). 
Acometida: Subterránea. 

8.5 ENERGIA ELECffiIC:\ DE DfERGE\Clr\. 

Fuente de suministro: 

Tensi6n (Potencial eléctrico): 
~úmero de fases: 

Frecuencia: 
Acometida: 

37 

C:U.USIOO FEDEML DE ELECTRIC!IW). 

~ 160 volts. 

3 

60 11~ ( 60 ciclos/s). 

Subtcrrúnca. 



8, 6 FLUIOO DE INSTRUMENTOS. 

El fluido de instnJmentos se integrará, a una red general fuera de -
límites de batería, empleando gas seco del mismo conjunto de m6dulos. 

Presi6n del Sistema: . 
Temperatura: 

8 , 7 DF.SFOO.JE, 

620.36 kPa (90 psig ). 
311 K ( 100° F ). 

La red de tubería de desfo&>ue del m6dulo se unirá a llll cabezal comGn 
de los m6dulos, fuera de límites de batería. 

9, 00!\1JICIO.\ES CLIM·\IDLOGICAS. 

9. 1 T E M P E R A T U R A. 

MAXIMA EKffu:J>~\. 313 K (-lOº C). 

MINIMA E.\'TREMA. 282 K ( 9º C). 

MAXI,.t.\ PRGIEDIO. 311 K (38° C) • 

f.UNIMA PRGIEDIO. 294 K (21° C). 

PR(}.tEDIO. 299 K (26° C). 

PRCf-.tEDIO DEL MES M.\S Ct\LIE.Vlli. 304 K (31º C). 

PRGIEDIO DEL MES MAS FRIO. 284 K (11° C). 

DE BULBO Hl..t•IEIO PI01EDIO. 301 K (28° C). 

9.2 PRECIPil~\ClG.'! Pl.UVIJ\I.. 

l IORARI A M;\X IMA. 83 mm. 
MAXIM/\. E."l 24 llOR.\S. 672 mm. 

M'U>\L MEDIA. 2 242,5 mm. 

9.3 VIENºfO. 

DIRECCION DE l.OS VIENTOS r:o.tINANIT:S: De Nomcsteu Sureste. 
DIRECCION DE LOS VIENTOS REINhN'ITIS: De Noroeste a Sureste. 
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VELOCIDAD i\tEOlA: 

VELOC!fi\D l-1•\XlH\: 

9,4·~. 

Mr\.XU.li\: 
MINI!>L\: _ 

9.5 ADDSFERA.-_ 

20. 7 km /h. 
240 }qn /h. 

95\ a 301 K (28°C). 

751 a 311 K (.38°C). 

La pÍ"e~i_6n·.~,~~fE~ic:a es de lCÚ .3~_s __ kPa~. (1.033- kg/an2.J y la atm6sf~ 
ra es corrosiva~ 

9.6 . ELEVACICN SOBRE EL NIVEL DEL l>li\R, 

La elc\•aci6n del sistema sobre el nivel del mar es de 10 m. 

JO, .ELIMINACIOX DE DESEQlOS. 

Los requerimientos de elimi.naci6n de desechos deberán ajustarse a la 
Ley Federal de Protccci6n al Ambiente, vigente a partir de Febrero 
de 1982, de la Secretaria de Desarrollo Urbano y Ecología. 
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IV. 2.a. DESCRIPCION DEL PROCESO. 

I N T R o D u e e 1 o N. 

La corriente de hidroca.buros proveniente del Campo Muspac se trata -
mediante Wl proceso de separación en el cua1 se realiznn tres expan
siones isoentálpicas, lo que provoca lllla condensación parcial de hi

drocarburos, obteniéndose como productos condensados y gas residual
dc alta y baja presión. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

La mezcla líquido - vapor proveniente de limites dC' batería a un:i 

prcsi6n de B 681 kPa ( RB.5 kg/on 2} man. )'una temperatura de 329 K

( 56° C), se alimenta al scparndor de alta presión FA-101, en dondc

se l lcvn a caho la primera etapa de scp::ir:ición. El gas n~si;,iual ob

tenido en cst<l separación de alta presión se envía a limites de bate 

ría a las mismas condiciones de presión y temperatura en que se efes_ 

túa. esta etapa. 

Los condensados recuperados en esta primera etapa se introducen al -

separador d!! baja presi6n FA-102 el cual opera. a. un.:i. presi6n dt: 833-

kPa ( 9 kg/an 2 ) man. y una temperatura de 31; K ( ·14"C ) . El ~as -

rcsidu.'ll obtenido en esta ct;1pa de separación se alimenta al compre

sor GB-101, pnra aumcntar la presión a. un valor i1~u.:1.l al del gas re

sidual de alta prcsi6n. Posteriormente se combinan y se cnvf::i.n ::i. ! .. B. 

La corriente de condensados separados en le t:tap<i ele b.:ija presión se 

se aliJncnta al tanque de balance E\-103, en el qu~ se logra una sepE! 

raci6n adicional a unn presi6n de 39.2 kPa ( O.~ i.g /an.!) man. y -
una temperatura de 310 K (37" C). Fin?lmentc, los condenso.dos obte

nidos en el tanque de balance se envían a limites de batería u ·190 -

' kPa ( 5 kg/an-) man. y 311 K ( 38" C) para su alm:iccnarnicnto. El • -

gas residual que se separa en este tanque se envía a L.B. a una pre

si6n y temperatura de 39.2 kPa ( 0.4 kg /on
2

) ~· 310 K (37"C), respes._ 

tivamcnte. 



rv. 3.n. OUTERIOS DE DISEOO. 

Por medio de los criterios de diseHo del proceso se establecieron los 
lineamientos generales y específicos parn el disei'io de la Ingeniería 

básica preliminar. En cuanto a equipos se refiere, los criterios de

disefio penniticron establecer los lineamientos fundamentales para su
diseño y poder detenninar el costo de los mismos. 

kconfinunci6nsc describen los criterios aplicables: 

CRITERIOS DEL PROCESO. 

1. e A p A e 1 o A D. 

La capacidnd normal de cada m&lulo es Je 8.194 m
3 

/s a 293 K y 101.325 

kPa ( 25 r.r.IPCSD}, para el diseño la capacidad considerada es de 9.177 

J Is ( 28 1-r.u>CSD). Esta es suficiente para mantener la capacidad to

tal del sistema en 81.94 J Is ( 250 H\fPCSO), y de esta manera manejar 

la producción total del C.:unpo 1'lispac, 

2. O 11 E R A C I O N. 

El sistema de separación consta de 10 m6dulos con las capacidades ind.!_ 

cadas anterionncntc. Tornando en cuenta el factor de servicio de cada

m&Julo y la capacidn.d total del sistcm::i., cuando operen finicrunente 9 ro& 
dulas éstos deben absorber proporcionalmente el incrC'ITICnto de flujo en 

su allmcntaci6n para continuar manejando la producción total del CDmpo 

r>i.tspac. 

CRITERIOS DE DISEOO DE EQUIPO. 

REC!PIENTCS~lO,llJ Debe considerarse para 1'1. presión, flujo y tempera

tura de diseño un 201, 12~ y SO K m.1s con respecto a l~~ conJiciones -

nonnales de operación, de las vnrinbles mencionadas. 



~· (l::?) El sobrediseJi.o para presi6n de descarga y flujo referido 

a condiciones normales de operación ser§. de 20'!. y 12t, rcspccti\«unen 

te. i...-.. cabe::.3 neta positi\•a de succión debe ser igual o maror a 3m.Ti 3 ) 

El tipo de bomba se seleccionará de acuerdo al flujo y presión de de§. 

carga; de acuerdo a las condiciones de operaci6n, la bomba G,\-101/R 

debe ser centrifuga. 

i'.n'IPRESORES. (l-l) Para seleccionar el tipo de compresor deben conSid~ 
rarsl" el flujo y la prcsi6n de dcscarg3. El flujo de diseno será --
12'i. mayor que el flujo nonnal. En este ca.so, el tipo de compresor -

debe ser rcciprocante, ccr. una rclaci6n di'.! compresi6n m!i.Xi.m.1. por et~ 

pa de 4. La tc~pcratura n.'i.xima en cualquier etap3 de compresión no
debcrá exceder de -l50 K (350°F), en caso lle requerirse cnfrirunicnto

interetapns deberá usarse aire como medio de enfriruniento. 

,\CCIO~\DJRES. Considerando los servicios al.Di:iliarcs disponibles, 
los accion<idorcs de la bomba GA-101 y del compresor GB-101 deben ser 

motores eléctricos. 

tr.\IIl.\DES DE RELE\D, Los accionadores de la bomba de relevo GA-101 R 

r del compresor de relevo GB·101 R deben ser motores de canbusti6n -

interna que empleen gas residual de baja presión, como combustible. 
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T\'. .J.a. FTLOSOFIAS BASlC..\S DE OPf:RACIO.\I, 

El módi.tlo de sepnraci6n en etnpns tiene por objeto recuperar los con

densados contenidos en ln corriente de hidrocarburos aportada por el
Campo ?ol.!spac; la recupei-::ici6n se lleva a cabo en tres etapas canse -

cutivils. 

A continun.ci6n se presentan los aspectos operacionales considerados: 

1. \'AAIABLES DE OPER.\CION Y CD~1'ROL. 

2. OPER.t\CIO.\'ES .·\.\'OR\l\LES. 

3. REQUERIMIEXfOS DE CO.\TROL A'\ALITICO. 

J. \.ARIABLf..5 DE OPER\CJO)..' DE CO~fROL. 

Este módulo cst::i integrado por los si&>uientcs equipos: 

FA-101 

FA-102 

FA-103 

GA-101/R 

GB-101/R 

Separador de alta presi6n. 

Separador <le Baja presión. 

Tanque Je ba 1 anee. 

Bomba de condensados. 

Compresor Je gas de baja prcsi6n. 

1. 1. F L U J D. 

Este m6<lulo operará nonn.:ilmentc con Wl flujo de nlimcntaci6n de 8.194 

m3/s a 2~l3 K y 101.325 kPa (25 ~NPCD a 20"C y latm.) integrado 

por Wla sola corriente de nlimcntnci6n, la cual se controla, para ma!!_ 

tener In carga apropiada al m6Julo, a trav~s de Wl controlador de flg 

jo. 
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1.2. PRES ION. 

La presi6n de opcraci6n en cada. separador, que constituye una etapa

de separaci6n, se controla por medio de su respectivo controlador de 

presión, el que ajusta el flujo de gas separado. La presión en cada 

etapa de separaci6n fija la temperatura puesto que son etapas de e~i 

librio. 

1.3. NI V E L. 

Coda separador, tiene instalado llll controlador de flujo para mante -

nCr el nivel nl SO\ de su diámetro y poder realizar una scparaci6n -

eficiente. Este control ajusta el flujo de líquido que se alimenta

n! siguiente separador. 

2. OPER<\CHl."lES ANORM<\LE.5. 

Aunque \Ul cambio en la composici6n, con respecto ul tielllfXl, durantc

la cxplotaci6n de un yacimiento de hidrocarburos es un fen6rncno nor

mal. constituye una situaci6n anormal durante la opcraci6n del m6<lu

lo. Considerando que este cambio es gradu.,1, y el alcance de este e:!. 
tudio, se supone que la composici6n de la alin1entaci6n es constante. 

En caso de falla del compresor GB-101/R, el gas liberado en la segll!!_ 

da etapa de separnci6n se enviará junto con el gas residual de bnja

presi6n a L.IL y el m6<lulo seguirá operando nonnalmcnte. 

3. ru:qtTERIMIENIUS DE awrnoL ANl\I.ITICl) DEL PROCESO. 

Para poder evaluar el funcionamiento del m6ciulo, en un momento dado

y mantcnit'r un control de t::::te, se rcconlc1kla C'fectuar el antilisis de 

las corrientes que a continuaci6n se indican y que se presentan en • 

la Tabla 1. 
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Corriente de nliment<lci6n y gas_ rcsidll.'.ll de baja y 01lta presión. 

Análisis de: Co2 y de HC. !>~todo ASlM D-19-15-64 

Condensados. 

H2S. ?-Étodo de Sulfato de Cadmio (Ga.rbide Carb6n 
Chemicals Compa.ny 12-IP6-IV). 

Con objeto de conocer el grado de estabilidad del producto principal
del m6dulo, se deberá detenninar el valor de la presión de vapor Reid 
n los condensados cstabili=ados, la que deberá ser igual a la cstabl~ 
cida en Bases de Diseño. 

45 



TABL.t\ l. CORRIENTES DE PROCESO PARA C0.'4T!'JJL ANALITICO • 

. 

' GAS RES!OOA!. GAS RESIDUAL CCN!'ONEITTE ALlMENTACIQ.'l 
. · . . ALTA PRESION BAJA PRESION 

-- .·.' 
.JlzS 1 

2.466 2.SSZ 9.387 

"z 1 l .990 2.161 0.118 

COz 3.415 3.670 3.579 

.. 
'-'~1 72.583 78.617 23.128 

.·. 
Cz 7.400 7. 771 20.921 

C3 z.soo Z.660 19.586 

iC4 0,477 0.390 3.937 

nC4 0.800 0,598 6.461 

iCs 0.348 o. 199 6.461 

nC5 0.347 o. 198 1.989 

c6 3.608 1. 132 8.763 

e • 
7 3.726 0.052 0.060 

PRES ION. 8 680.8 kPa 8 680.8 kPa 39.Z-l kPa 

TEMPffit\TIJM. 329 K 334 K 310 K 
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lV.5.a, DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO. 
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LISTA DE EQUIPO 
CLAVE OESCR1PCION CARACTERISTICAS 

FA - 101 SEPll.RAOOR CE Al.V.. 36• X IO'-o" '" PRES10ff. 

FA - 102 SEPARADOR DE BAJA 30• X 'l'-0'1 J/¡,. 
PRES ION. 

FA - 103 TANQUE DE ElAUJICE. 3o"x 9'- o" Jf19" 

GA - 1a/R BOMBA DE CONCEN- 4HP 71 ;in/ mln 
SADOS 

GB -101/R COMPRESOR DE G~S 258 HP 163/ 53PCIA 
DE BAJA PRESION. 

UNAM 
MAESTRIA 

FACULTAD DE 
EN INGENIE"RIA DE 

QUI MICA 
PROYECTOS 

MODULO DE SEPARACIOri EN ETAPAS PARA 

EL MANEJO DE G\S Y CONDENSADO 

CAf.tPO MU SPAC OíAGRAMA - 100 
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IV, 6.a. BAI..A.'l/CES DE MATERIA Y E.\itRGIA. 

Los balances de materia y energía se realizaron n partir de la compo

sici6n ajustada de la alimentación y las presiones de operaci6n en C!!_ 

da etapa de separación, las que fueron proporcionadns por Petróleos -

Mexicanos; estos balances se efectuaron por medio del programa de - -

c6mputo descrito en la parte C del ap6ndicc A, el cual aplica la eCtJ!!_ 

ci6n de Pcng-Robinson al equilibrio liquido vapor, véase el ap6ndice

B. 

Los balances mencionados incluyen -' etapas de separaci6n: Lé! primera 

se realiz6 a las mismas condiciones de presi6n y temperatura de ali -

mcntaci6n; la segllildn y tercera se realizaron considerando como ali

mentación los condensados recuperados en las etapas anteriores respcE_ 

tivas y llevando a cabo flashcos isocntálpicos; la ctnpa final, que

na está representada en el diagrmna, es la referente al almacenamien

to se efectu6 considerando cosoo alimcntaci6n los condensados rccupcr!!_ 

dos en la tercera etap<J. y llevando a cabo un flash isocnttilpico. 

A continuación se presentan los resultados del flash isott'.innico corre~ 

pondicntcs a la primera etnpa de scp:iraci6n y de los fashes isoettilp.!_ 

e.os correspondientes a las Cilti.m.'.ls tres etapas de scparacion. 
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IV. 7.a. LISTA DE EQUIPO. 

CL\VE 

FA'.101' 

FA' - 10;?.· 

. FA - lP3 .' 

GA' - 101 
GÁ -.·101 ¡¡ 

GB 101 

GB 101 R 

RECI PIE."ITES. 

NUMERO DE DIAGRAM,\ 

100 

100 

100 

~-

100 

100 

CCf.fPRESORES. 

100 

100 
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DESCRIPCION 

Separador de alta 
presi6n. 

Separador de baja 
presi6n . 

Tanque de balance. 

Bomba de condensado 
Bomba de relevo de
condcnsados. 

Canprcsor de gas de 
baja prcsi6n. 

Compresor de relevo 
de gas de baja prc

si6n. 



IV. 8.a. Rf:QlJIERCMIENTOS DE SERVICIOS AUXILIARES Y AGINrES OUIMICOS. 

Para mantener en operaci6n al m&lulo dc separación en etapas se rcquif: 

re únicruncntc de los siguientes servicios auxiliares: 

-Combustible gaseoso. 
-Energía eléctrica. 

Servicio: Combustible gaseoso (1) (2) (3) 
Condiciones de suministro: 38.SS kra y 310 K (0.4 Ksz/cm2 y 3iºC). 

C!JIVE 

GA - 101 R 

GB - 101 R 

UIV =69 951 kJ/m.3 a 101.325 kPa y 293 K. 

(1 878.1 BrU/pic3 a 14. 7 psia y 6SºF). 

DF-SCRTPCIO~ C O N" S U M O 

Bomba de relevo de 2.483 X 10· 5 m3/h (0.00087 pie3/h) 
condensados. 

Compresor de rclc- l. 775 X 10·3 

va de gas de baja-
m

3/h (0.062 pic3/h) 

presión. 

TOTAL: 1.799 x 10· 3 m
3/h (0.06287 pic3/h) 

(1) Se obtiene del mismo módulo. 

(2) La eficiencia considerada para su combustión es del soi. 

(3) Se estimó considcramJo 6 interrupciones de energía eléctrica de 
10 mln. de duración en promedio por afio. 

Servicio: Energía cléctri..:a (60 ciclos/s). 

CLAVE DE.SCRIJ'CIO.'I/ VOLT/JE FASES 
POTENC IA J\W 

:¡_;¡. 

GA - 101 Bomba de condensados 220 3 3., 3.2 

GB - 101 C.omprcsor de ,p,ns 
baja prcsi6n. 

do- 440 3 202 2.24 

TOf,\L: 
205. 1 227 .2 
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I\'. 9.n. IOJAS DE DATOS DE F..QUIPO DE PROCESO. 
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-· .... l-IOl>VLO L>E SE.PA~A CION EN ETA..OA5. 

·-·u··- CA/d'/)O Nt/SIUC , PE#E.I'. ZONA SVAéSTE. 

" ···- .FA - 10/ 

No. CE !JHIDAOES 1 /VlYA). 

RECIPIENTES. 

SERVICIO• SE/'ARAW /JE A!T4 ,P/?E5IOJI POOICl<lff• 11c,q¡z tJ/¡I TAL. 
TIPO DE f'LUIOO• LIOOIOO•l//¡J/([)C)Rfi/JROS. l'W.tO• .5207 tJP/J ,_,_,,,¡¡¡a,µ 

""""" o ..,.,11/LIJtl'U!/Ji!Z. FUJ,¡O. 24. 3( HHPCSJ DEMSll>•D f'E.L . • &.ll l 
T'EM"!RATUAA• OP!RAC10M• 132.8 'l" Dlsdio• 223 ·,r 

PfttSION• CPERACION• /2/3 /';/;,_,~z a/,s;. DISEÑO- /.52/5 /~.,/sL o/,s. 

O.MEM&K>NES 1 l.DMGlTUO T.'t 1 / 20 ...,......:;;. OIAMETRO• 3t.,o....,~ f'tSO APROX..•/' ,20/J/i 

MND.• """""'-' 50;/.. Hl J#,vEJ'/?O ""''""°'501-A!llJlll y._, 6.0.,4. 
MATDUAl.ES • CASCARON' A.C. SA·.2J5 r;,c. E.sPts:>R• 3 p'-'/9 CADEZAS•A.l'. SA·l85 i;,.( 
lilALLA 9Efll\AADORA • DPDOll• 6 .,cu/a 

........_,°" PE~ ·' CASCAfte* • Yn .o...I<> CMilLU• :~ /''17 
• .- &•uEJn'OI ~o 

RECU8fUNIEHTO INl'ERHO' NO 

BOQUILLAS 
(Z) •.. C.AMl!TRO SDIVICIO 

/ 2 9't.. pu/g ,11.l_.&IEHTACION 

2 2 y, p-!J M'.SCAA?t¡.( tJét 1$"AS 

.3 2 -·"" use~ x,1 uwldO 
4 l*p..Jj CONTllOl .l>E l'YNEL 

5 /~z,.o.-1 C~N.TRCX Jé Nl'tlrl 

G /l/l P"""' coHT~OI. lJé P,et:r/DA. t ""'--, L_/""'--,; .......... 
30,..~ 

t 
NO TAS 

¡,; CA8E~AS E4/PTICAS. ~. / 

(~ LA .(.OCA,/.l?A.e/OIV .b~ ./.AS 

"º(;)LJ.t.l.~ Es .S"C>LA/V'<JJ 

7,- RE'Pllt".Sfi".U7A rJVA. 



.. , .... TA MOi:JVLO a SEPA,,RAC/ON EN ETA/'AS. 
CAN.PO HUS/'AC, PEME%. ?ON.4 Sf./~ESTE. 

-· ... - FA - /03 
"•DE UNIDADES I /VN,,,o..) 

RECIPIENTES. 

Sf.:RVICIO• TA NOVE /JE élALJl/'l'CE """""'' 
#OA'l?OJ"' T,4L. 

TIPO Di1!: l'\.UIOO• LIQOCJO• #/A/!?CA,@o'A1?.l """'°' z ~30.6 81'/J -· •.J.01;(.;/ 
VAPCJR o o.u,$Jd7Uf~tltVS A.WO• 0.2(. HHl't'.fA t:EC3*CW> flEL,• /.38 

'IUP<RATURA• OPUIACIOOI • ?8 ·,r o-· /88. 6 -,.-
PRUICWI• Ol'!RACIOM• 20.I tJ,9...,YJ: o.&s. OlSEÑOi Z.f.5 t/,/_..~z o.5s. 

DUllEHSIOHES' LOMGITUO T.T. 1 /08p'-"'ÍJ OIAJC1'"RO• .30 ,Pu-(g PESO APftOX.• 760 /Ó 

"IVEL• ND<ll•AL• 50% ¿a N)llE7,/'tl ......... S?XM' ~-· (, ,,. .... -11 
MATERIALD 1 CASCAAOM•A.C.fA·20.36r.A ESFDOR• ._,.,.~"' ,,. ... ~ CMUAS•A.C. SA·l/)Jf,.r) 

MALLA SEF"<ftAOORA ' .. ,_,,.. ~ ,,..v/q 

<XftAOSl()tol ..... """.' CASCAR<*• '/s ,a~ u-··· 1/B pv/., 

AJSLAllUEN'Ttl' :No 

RECUBR1WIENTO INTUtNO• "'º 

BOQUILLAS (el ... CMAlllllETJ!:O SERVICIO 

I 2 ,. .... ;, A~/HEN7.4é'/O,'/ 

2. 2~ ... ~ /JESCA~t;A ./Jl"L G..45 

3 z,.. ... ~ Jl!JCAf9A .fJ(L l,Q(){X) ,, /;/r ,,../g Co)'l.T.RoL iJE l'llVCL 

5 /'/t ,,. ...... .9 CO;rJ'TRóL /JF /QYEL ,, ¡v,,,....lq COJ'IT.RóL. M ,9('.!:thl ·+ 
NOTAS 

b) CA8ElAS E~/PT/CA5 l.·/ 
-+----108,,..,,......._+-

(Z)LA V/3/C'AC'/ON N' LAS 
BPOU/1.1.AS ES SOL.AMEN-

7'E RE r'.RE SE .NJA 77Y.{ 



.. . -- ¡Yl()Al/üJ N SEJW<ACION EJI ETAA4S . 
CA/1,P() /11/SJJAC, JJE#EX. /OJIA 5///lES/E. 

.. ··- FA - /02 . 
H .. DE tMIOADES / /V.HA). 

RECIPIENTES. 

S<11V1coo• SEJJ.4J(AJ/Y? JE 8AJ/J JJl?ES/011. 
_ .. 

l/OR/ZtJ!ITAl 
TI PO DE FLU'IDO• UOUIOO• l///¡j/fX,JR8//ROS FUJJO• 2 535 g¡;¡J IXl<llOAD•/5.& l'¡fiJ 

"""'°"o GAS:H'!MXU8UJ.0S FUJJO, /.,( HUHSi1 COSlDAD RIL. •M'15 
l'l:MPERATIDlA • ONltACIOK• //O -,.r OU!IEÍIO• Z()O"F ........ Of'IOUCION• /,/Z.l tl/p./¡t o~s. DISEÑO' /?/. 2 11•/,o,_..yz o/.s 

OUIENllONES• l.O*'ITUOT.T.• 108 ,av-'9 OIAMETRO• 30 ,..ouj PESO APROlC.• I ~~216 

NNO.• MOMW.• 50 X. Ni JJl4NETRO WAXJM0..5b';/./E/ JMlf!!ROWlHI«>• G , ... '5. 
MATDllALES• CA3CAROM 1 4 e. SJ-16)6,.. A ESf'ESOR• 111e. ,.. .... 9 CAlJEZAS• A.<'. SA-183,;,; 

MAL.LA SEMRADOftA • ESPESOR• 6 p.,.../4 

CCNIOSIOM -RM.• CASCARON• Y.!> ,- .. l., CA~• Ye. /'u/4 

AISLA .. IEHTQ• ~·o 

RECUaRIMIENTO INTERNO• ,-.JO 

BOQUILLAS 
{Z) 

••• OIAMETRO SQ'YICIO 

I 2,.o ..... ..(,, A.i::/.l/E.-vrAC'/oN 

2 Z..P .. /g M>All6A ~'L9AS 
3 2pu(,, ""'~ J[L MUM 

' 1 *,.a._..la fU{TR/ll JE HIJ'Ef 
5 ¡Vt,0'"'11 IC~ JE ñ'IJ'Et 

"' I ~,... ... ./.,.,. CIJ1/T,(t}f ,;r IWSIOH 
, ! 

~ NO TAS 
1 > C'ANl4S Ef/.P,T/Cl\S. 2:/ 

. , 
+---IOOn-f-

{Z) ¿A 118/C,/C/OJV ,JE LAS 
tJ()IJl//llAS ES .50LANt:N-
TE REP.RéSE.l'rlTArlVA. 



P' A"'TA MtJJf/LO ;é SEl'A..eAC/ON ,,.,., é"TAPAS 

LOCALIZA.CION CAH;i'O HVSP4C' ~ PENE%. i!OJYA SUR.ESTC 

CLA.,.,. GA - 'º' / .R 

N-.OE UHIOAOES z ( .oos) 

BOMBAS CENTR 1 FUGAS. 

---··--, fNV,..D "'' COh'LJEHSA.!:JOS A A...C.HAC'.fVAU.IE /'/7"Q 

•• ,...,,. .....un••• (2) DOS 

"'A· OE MOTORES• {"-) OoS "' 
•-. "' 
t IOOI00 1 ce N,DI: N!SA.VO.S A";: éC UPC"CA.DDS 

·-· ···- o 73 5 
................. ~ ... --, /.rf.? /b/, ... ..,1; l @ ./00 o,¡::-

C-5 <p ""- 'DCl o,P _ ..... 
HOflWA.l.' ~3. , 8 /,,k,n 

""'""' 
;>-,' ,;1.1,..,/,,.....,;, 

TEUPEAA''""RA ""' .. ..,Ubf:O• 100•,,c 

-···- ~ ' zo ,4. /,;_¡.:, ..... ;¡z. c;P.J. -•«~ - 'º" lh/pu!;.¿ •bs. 

PRE" ION 01 .. EREHCIAL• B.::..~ .:a/).>_,11 

w· A "lf .. AENCIA .2 $9 º'º 

''"°H' .·o ... (c/;1,.oon,·é/<t:) 

;. ;¡ . .o 

··---· L' ""Cé-<?~ ~;. C. A ,.2 ,ij Ó ,/\/ 

ACCIONADOR 

··-· .E¿Ec T,(2/Có HP' 4 ~/¡1" _.¡p R P.l<I.· .3600 

VOLTS• zzo -.' FASES• .3 CICLOS' 60 Is ----- .. 

CO..BUSTIBLE' '- .:..'I' 18?8 / .arv / ª"' .3 ~ ?Oº<.'. y ·'.:>~,..,....., . 

TURBINA HP "'" MATERIAL ---
-- ..... -··---- ----

- VAPOR OE SALIDA• 

FLUJO et VAJ"(?t 

NOTAS 

(¡) ,,, dOU.!JA """ ~éLEVD Po DA? A .o. ce"º A.JARSé "º~ 
,1'-,1070/Z "'"' co,._,,BuS7/0,v //{JTé':.CfrA Eµp¿t4..u¿:io 9As 

ZY .B A.JA. PR.€5.IO/V 



PLANTA HlMt/ló ,,. 5éPA.e4c/oN EN .!"TAPAS. 

LOCALIZACION <?A~;DO NU.S.PAC', ,PéNéX. i!OHA. .SU/CéS7"é. 

CLAVE GéJ- /O//R 
,,, 

·~ DE UNIDADES 2. C .t>OS) 

COMPRESORES RECIPROCANTES 

SERVICIO 1 co,,....,,o..e~so-e .!0€ ,c;AS Dé 8-4JA. Pft!é:S/óN 

ETAPAS ' 2. C ¿)OS) 

FLUIDO' GAS "'" 8A.JA P,A;!'éSION 

PESO MOLECULAR• .?5. I 1D/CJ·,...J DENSIDAD REL.: o. 865 

ETAPA , 
2 

CAPACIDAD /<ó.3 ,PCH ..5? PC'N 
-

DESPLAZAMIENTO 2 ;>2 PCN 95 PCN 

EFICIENCIA VOLUMETRICA "º ,; 60 o,,-¿ 
-

ACC\OH DEL CILINDRO -"tt>.B¿é ,t)O¿j¿(f 

P"ESIOH O< SUCCION /'i'.Z.1 ID1~1c;r.h -R/..3 td/p..>{;1,,h. 
- -

TEMPERATURA DE SUCCION /IO.? o,.,:- /.30";:::'"" 

PRESJON DE DESCARGA 1'.31.3 ~~l ... IL?J.~ (1f.J¡C~l.f" 

TEMPERAT\IRA DE DESCARGA ¿~S.? •,r Z59-2 '""F 

RELACION DE COMPRESI ON ". OZ3 5.oz3 

FACTOR DE CONPRESIBIU0-0 o P6S o .J-9 5 

RELACION DE CALORES ESP. /.Zl(l /. Zl8 --~------r-CAIOA DE PRES ION PERM. ~ c.;40 t. s c..,!;,.?..,4 (. .l. 
C:AL.011 AllONlll>O ltftTlllt •r•••• /88 ., ~;l. ' 4'TV /...$ 
MATERIAL ACE,Zo 

ACCIONADOR 

TIPO' E.tG"c. r~ IC o HP> .3 00 #,P RPM· 'ªºº --
VOLTAJE• '"º FASES• 3 FRECUENCIA• 6 ó c•c"1h CAR.CAZA' .... PJ([Jr,64. &r i'YP. 

VAPOR' FLUJO• ------
ENTRADA• SA.LIOA• 

COMBUSTIBLE1 G.'.S ~CSll.JVA.t. .!>C ""'-" r.::c.:IDNLHV tf1?S~.' 4?LJ¿-},'e"' 2<.::i'-~ y-~,::.,...,. 

NOTAS 
- ·- ---------- -

(') E.<. Co#Ae!SIJR. .,,_ ~ELNó PC'b.L'A A C't:' 10..f-IAA? J ~ <O~ ,,._,,oro-e 0€ C"0~4<ll71U"-1 . 
hVTE,,eAJ,A. .r;-_,c.¡;>¿EA.At.bO <S-AS ,,,_ 

"AIA ,D_,i!E'.SIO.V. 

{<) ,AS .:uHE.US/O,urs A,DROXIUALJAS so.V: // 'l' .. /;1 ' 
, P'-'&. 



IV. 10. a ARREGLO PRELIHIXAR DE F..QLIIPO DE PROCESO. 
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I·- E1 Ór10 qu1 M pr .. nto •tá dcllmllada por \01 
coordtnodo1 r+-26.000 ·o N-46.000 , E·l3~.oop p 
E• IMl.000 j 1'1101 tomblln corn:spondlfl o IOI clll pla
no di locollt.atldn a1n1rol. (Diagrama 110 1. 

2·-Poro 101 mÓdulo1 qlMI 11 ubican al norl1 clll so· 
porll prlnclpal • hlbtrlo, lo dltpo1Jel6n d. /01 
nparodorn 7 ~ni111r 11 lnnm o lo pr111ntodo ¡ 
n cllck'"1 con r11pecto al nort1 del md'dulo, primtro M 

t tndrlon Jot uporodoru 7 dnpuú ti C'Omprn1;ir. 

3·-EUos ~lpo1 cornsponclln al mclduJo 11blcodo 111 nortt 
611 toporlt prJnclp>I di tubtrfo 1 lot qut 11 1ncu1ntrcin 
al utt p1rhn1c1n ol mó dula qut 11 prn.-ita. 

UNAM 
MAESTRIA 

FACULTAD DE 
EN INGENIERIA DE 

QUIMICA 
PR!7fECTOS 

MODULO DE SEPARACION EN ETAPAS 

PLANO DE LOCALIZACION GENERAL DE EQUIPO 

CAMPO MUSPAC 
DIAGRAMA-120 

ESC.: 1:125 ACOT.: m 

J 



IV. 

SlSfE.'1-\ DE SEPARACION A &\JA TEMPERAlUAA P~\Ri\ EL M.\.\'F.JO 

DE GAS Y CONDE."'l.\5005. 

CAMPO f.USPAC. GlIAPAS, t-E.'\ICO. 

1.b. BASES DE DISEOO. (9) 

1. GENERALIDADES. 

El objetivo del sistema es recupernr la mayor cantidnd de liquidas de 
la corriente de hh.lrocurburos proveniente de pozos productores del -
Campo Muspac de Petr6leos Mexicanos, el cu::il permite explotar un y:1c.!_ 

miento de gas y condensados. 

Para conseguir una recupcraci6n elevada de hidrocarburos líquidos, se 
empleará el proceso de baja temperatura, en el que se somete a la co
rriente producid.a a un enfriamiento mediante un sistema de rcfrigera
ci6n mecánica, para así lograr una condensaci6n parcial del gas y -

por medio de un fraccionamiento, obtener los condensados estabiliza -
dos y gas residual. 

2. CAPACil1\D. 

La recuparaci6n de condensados se realizará mediante un sistema de 10 
m6dulos, cada uno de los cuales tendrá una capncidad nonnal de 8.194-
m-~s a 293 K y 101.325 kPa (ZS ~MPCD a 20ºC y 1 abn). L1 capaci
dad de diseño será de 9.177 m3/s ( 28 f'.f>lPCSD ) , na se considerarán -
operaciones a capacidades inferiores a las señaladas para 
discfio de los m6dulos. El factor de servicio considerado 

el que corresponde a 3.30 dias/aflo. 

reali:=ar el 
esde0.9 

La capacidad modular total es suficiente para manejar la producci6n 
del Campo f.l.Jsp..~c, por lo que no se requerirán ampliaciones futuras. 
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3. ESPECIFICACION DE U\ ALIME.\TACION. 

Las características de la corriente de hidrocarburos que se alimenta

rá a cada m6dulo son iguales a las que presenta la alimentación al -

sistema de separaci6n en etapas. 

El flujo de diseño considerado es de 9.177 m3/s a 293 K y 101.325 -

kPa ( 28 r.r.wcu a 20"C r latm) 

4. f.:SPECIFICi\CJ01-;'ES DE LOS PRODUCIUS. 

Estas especificaciones se cstahlccicron de :-1cucrdo a las condiciones

dc equilibrio en cada etapa de scparo.ción, considerando que los con -

densndos recupero.dos deben presento.r un vale~ de presi6n de vapor Reid 

máxim.:l de 96.5 kPa ( 14 Lb/pulg2). Además, se recuperará gas residual 

con bajo contenido de componente$ pesados. 

G\S RESIDUAL. 

Flujo: B.333 m3/s 

1 ntm). 

293 K y tOl .325 kPa (25.428 liMPCD a ZOºC y --

CO.fPOSICION 

COMPONENTE \ ~[)!. 

ACIOO SULAIIDRICO. 2.631 
Nirnoc:rm. 2.188 
BIOXIOO DE CAlillO.\"O. 3. 722 
METJ\00. 79,614 
bl/00. 7.960 
PROPAOO. 2.641 
ISOBl!fANO. 0.306 
BITTJ\00 NORMAL. 0.431 
ISOPl:h'TA.\'O. 0.105 
PS~"T~ WílJ>IAI... 0.092 
IIEx.\'\O N:JR."!t\I... 0.309 
llF.PTAOO (+) 0.001 

lUfAL: 100.000 
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FLWO: 4.982 l/s a 293 K( 2 707. 6 BPD a ZO"C), 

PRESIO~ DE \'APOR REID 14 psi mtíxima. 

5. CO~'DICIO~°ES DE L\ A.LIMf':..\'T,\CJO.\J EN LIMITES DE 11\TERIA • 

. \l.IMF..'."TACIOX 

)' CO.\'DENSAOOS Ltquido
V<ipor. 

8 680.8 (88.5) 329 (56) 

6. CO.'lOlCIO/\T:S DE LOS PROIXJClDS E.\J LIMITES DE ílATERIA. 

PROOOCTO 
CS1,.._v l'Kl~•v" , . .,.._~. , . 
FISICO kPa (f.:11:/on.!) K (ºC) 

GAS HESI IJUAL. Gas 1 932.3 ( 19. 7) .133 ( 160) 

CO.\'DE.\'S.-\005. l Íl!UÜlo 490.-1 ( s ) 311 (38) 

Tubería. 

.--..... ~ ....... ..,..; ! 

E.\'TREGA. 

G.aoo<lucto. I 
G.asolino-
Dueto. 

tos condensados se almacenarán fuera de L.B. en un recipiente esféri

co común a los 10 módulos, con capacidad de 4 770 r.i..::i (30 000 bbl) a

una prcsi6n de operaci6n de 53.85 kPa ( O.ó Kg /CJn2) m..'.lfi.)' wu tempe

ratura de 311 K ( 38°C). La capacidad nonnal almnccnada será de 

..i .!93 m3 ( 27 ooo bbl). 

8. SER\'ICIOS AUXILIARf:S. 

8.1. AGUA CDN'ITu\ INCENDIO. 

El agua para servicio de contra incendio se recibirá a una presión de , 
1 177.05 kPa ( 12 Kg/cm-) man. y temperatura ambiente, en lllnites de 

batería, siendo su disponibilidaci ilimitada. 
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8.2 AGUA PA.'V\ SERricros y usos S.A.'-:ITARTOS. 

El a~m que se utili=nrli para servicios r usos sanitarios se almacena

rá en un recipiente pequeño con capacidad suficiente para satisfacer -

adecuadamente este requerimiento. Se recibirá .'.l 496.44 kPa ( S kp./onZ) 

y temperatura ambiente, en límites de haterín. 

8.3. ..\GUA llE PROCESO. 

El agua que se utilizará para preparar la soluci6n de glicol, para de_!! 

hidratar a la corriente de alimentación, se recibir5 de pipas a tuta -

presión de -190.4·1 kPa ( 5 kg/e<n2) nun. y tcffifJeratur:i arnhiente. Para -

lo cunl se diS!lQndrá de 1m tanque pequeño de ah:1:.1cenamicnto de capaci

dad suficiente para cubrir este :;en.ricio }' la regeneración de los fil

tros de carbón activado. 

8.-1. CCMBUSTIBl.E. 

La dcm.1nd.1 del gas cClnblJstible, scr.1 cubierta con ~ns residual obte 

niendo de la torre estabilH:.<idorn del misrro rn6dulo. Este combustible 

tendrti las siguientes característicns: 

Peso Molecular: 

Poder calorífico hajo, Un': 

Dcnsid.'ld relativa: 

8.5. REFRIGERACIO~. 

28.68 kg/k-mol ( 28.68 kg/kg·m::il), 
<17 618.6 kJ/m3 a 101.325 kPa y 293 1\ 

( 1 278.S Bll1/!Jie3 a J.1,7 psia y 68°F) 

0.990 

Se uti1izar5 C0';;10 refrigerante Lulano, el que s~ rccibirii de autotan -

ques en lúnit:cs de batcria a 588.S kPa( 6 kg/on-.) man. >' 303 K (30"C). 

La composici6n del refrigerante es la si~uicnte: 
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Componente: 

Butano. 

Propano. 

Propileno. 

TOTAL 

S.6 ENERGIA ELECTRIC\. 

FUcnte de suministro: 

Tensj6n: 

~úrl!C'ro de fases: 

Frecuenci11: 

,\cometida: 

\ mol, 

95 

4 

100 

P EME X. 

4 160 volts. 

3 

60 Hz ( 60 ciclos/s). 

Subterránea. 

S. 7. ENERGIA ELECTRICA DE E\!ERGfSCIA. 

Fuente de stm1inistro: 

Tensi6n: 

NGmero de fases: 

Frecucnc i::i: 

Acometida.: 

S.S. FLUIOO DE INSTRU\tE.\"IOS. 

CCN!SIO:-J FEDE?AL DE ELECilUCIDAD. 

4 160 Volts. 

3 

60 llz ( 60 ciclos/s ) • 

Subterránea. 

El fluido de inst~ntos se integrará a una red general fuera de lími 

tes de baterf::i, cmple.:indo gas seco del mismo conjtmto de módulos. 

Presión del ~i~t('fll::i.: 

Tcnpera tur¡¡,: 

S.9 D E S F O G U E. 

6:0.36 kPa ( 90 psig). 

311 K ( lOOªF ). 

La red de tubería de desfogue del m6dulo se unirá a tm cabezal c:cr.ám -

de los m6dulos fuera de límites de batería. 
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9. CONDICIONES CLU·t<\TOLOGJCAS. 

9.1. TEMPERA11.IRA. 

MAXIMA. EXTIIDV\. 

MINU.IA EXTREM1\. 

!-t-\XIMA PRQ'IEDIO. 

MINU.V\ PRCf.ffiDIO. 

Plter-lEDIO. 

PRGtEDIO DEI. MES l>ti\S Ci\LIENI'E. 

PRCNEDIO DEL MES ?-t.\S FRIO. 

DE BULBO IUJMEJX> PRCMEDIO. 

9.Z. PRECIPITACION PLUVIAL. 

IKJRARL\ MAXIMA. 

H-\XL"~\ EN Z4 IKJRAS. 

1\NUAL MEDIA, 

9.3. V I E N TO. 

DIRECCIO:-l: DE LOS VIENTOS OOMIK:\.\'IE. 

DIRECCION DE LOS VIENI'OS REIN..\.\'TES. 

VELOCIDl\D MEDIA. 

VELOCIDAD ?-t.\.XJM,<\, 

9.4, HUM E DA D. 

MA.'{IJ.t>\, 

?-IINIM\. 

9. S. A T M O S F E R A. 

31; K ( 40ºC J. 
ZSZ K ( 9°C ) • 

311 K ( 3SºC ), 

294 K ( 21°C ]. 
299 K ( 26ºC ) • 

304 K ( 31 "C ) , 

294 K ( 11 ºC ) • 

301 K ( ZSºC ) • 

83 nm. 
672 1111\, 

2 242.S ITITl• 

De Noroeste a Sureste. 
De Noroeste a sureste. 
20.7 

240 
km/h, 

km/h. 

95 \a 301 K 28°C ). 

75 \a 311 K 38ºC ). 

l.n presión annosférica es de 101.325 kPa ( 1 ,033 kg/c:mz ) 

la atm5sícra es corrosiva. 
)' 
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9.6. ELE\'ACION SOBRE EL NIVEL OEL !>[.\R. 

Ln elevación del siste:tl.'l sobre el nivel del mar es de 10 m. 

10. ELIMI~CIOX DE DESEOIOS. 

Los rcqucrjmicntos de climinnci6n <le desechos deberán ajustarse a la 
Ley Federal de Protecci6n nl ambiente, vigente a partir de febrero -
de 1982, de la Secretaria de Ocsarrollo Urbano y Ecología, 
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IV. 2.b DFSCRIPCIW DEL PRO:F.SJ. 

Irm«JDOCCION. 

El m6<lulo de separación a baja temperatura consta de dos secciones: Sec 

ci6n de separación y estabilización y Secci6n de refrigernci6n. En la 

primera se cfcct(~~ la separación de los condensados contenidos en la 

corriente de hi<lrocarburos provenientes de los pozos, la cual ha sido 

enfriada previamente para provocar una mayor condensación de hidrocar

buros y agua¡ así misilll, los condensados recuperados se estabilizan en 

una torre sin reflujo. Además, está provista de un sistema de dosiíic~ 

ci6n de dietilt.'llglicol que pcnnite deshidratar a la corriente de hidr~ 

carburos e inhibir la fonrnci6n de hidratos que se puede ocasionar por 

las bnjas temperaturas de opcraci6n. La sección de rcfrigeraci6n cons

ta esencialmente de un sistcm:l de rcfrigeraci6n mecánica, para llevar 

a cabo el cnfriamie11to, empleando butano como refriger3flte. 

Los productos obtenidos son los condensados estabilizados y gas rcsi 

dual. 

SECCIO.~ DH SEP.ARACIOO Y ESTABILIZACION. 

A la corriente liquido-vapor proveniente del Campo f.hspac, a una pre

sión de s 681 kPa C 88.5 kg / cmz ) unnom6trica y una temperatura de -

329 K ( 56º e ) se le rc<lucc su presión a 2 070 kPa ( 21.1 kg / cmz ) 
logrando así un abatimiento de tcmpc:raturn hasta tm valor de 306 K 

( 33ºC ). En seguida se le inyecta la soluci6n de dictilenglicol nl -

75\ para evitar la fonroci6n de hidratos dur.mte el en(riamiento pos

terior, logrando una dcprcsi6n en la tcmpernturn de fonmci6n de hidr~ 

tos de 22 K ( ZZºC ) • ,\dcm.1s, al introducir deshidratad.a la carga a -

la torre c:>tabili::ndor:i. se mzmticnc la capacidad de la misma. Unn vez 

que se ha dosificado la soluci6n de dictilenglicol a la corriente liqu.!, 

do-vapor, ésta se enfría a una temperatura de 2~3 K ( 10° C) en el e~ 

friador EA - ZOl, el cual es :integrante de la sccci6n de refrigeraci6n, 
la temperatura a la cual se lleva la corriente ali-
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mentada produce la condensaci6n parcial de los hidrocarburos, los que 

se envían al separador FA-201. 

' f:stc separador opera :t w1a presión de 1 96:! l\Pa (20 kg/on~) manométri-

ca y una temperatura de 263 K (JOºC). El gas scpar.:ldo frío se envía -

al intcrcambindor EA-103, utilizándose como medio de enfriamiento de 

los condensados estabili:::.aJos provenientes del fondo de la torre U\-201; 

después se combina con la corriente gaseosa del JolOCI de la torre cstabi. 

li::.adon1 y se envían al enfriador EC-201/R, a untl prc:,;ión de 1 93:!.2 

kPa (19.7 kg/on2 ) y -t.16.4 K (173.•lºC). En este cnfrl1..1Jor se abate la 

temperatura de los hidrocarbruos hasta 327 K (54ºG) ~ finalmente se com

prime la corriente combinada en le compresor GB-201 y se envía a L.B. 

a una presión de R 681 kPa (88.S kgton2) y una temperatura ·133 K (160ºC). 

1\dcm.'is, en esta etapa se separan condcns;.idos r solución rica de dietilc!!. 

glicol. 

Los condensados separados, en el separ<1Jor FA-201, se alincntan a la Pª!. 

te superior di! la torre estabilizadora sin reflujo U\-201, la cual trabf!_ 

ja u una presión de 1 932.3 kPa (19. 7 kg/cm:!). lk? esta torre se envían 

del fondo los condensados al rehervidor f::A-202, de donde J¡t frncción lí

qui<ln. se alimenta al enfriador E·\-203 y posteriormente se envía a L.B. a 

uan prcsi6n de 490.S kPa ( 5 kg/Oi12)m;1n.y una temperatura de 311 K 

(38°C), para su almacenamiento. El gas que se obtiene del <lomo de la t2_ 

rre se emplea parcialmente como medio Je calentamiento en el rehervidor 

EA-202 de la torre estabilizadora fi\-201 y en el rchcrvidor-rcgenerador 

de glicol EA-205 los cuales son del tipo de tubos de humo. Posterionne!l 

te se combina con el gas proveniente del intercambiador E..\-203 y se en

vían iJl enfriador EC-201/R, a Lma presión de 1 932.3 kPa (19. 7 kg/cm2) 

y 446.4 K (173.4°CJ. 

La soluci6n rica de dietilenglicol se precalicnta en el interc.'.ll?lbiador 

gli..:ol-glicol L:A-204, en scgUida fluye a travt1s del filtro FD-201/R y 

se nli.~nta finalmcntc al rchervidor-regencrador E\-205. 

El intercarnbidor EA-204 utiliza coro medio de calentamiento a la solu

ción de dictilenglicol que ha sido regenerada en el rehcrvidor-regene

rador EA-205; de este regencrodor se envía la soluci6n al ~tcumula-
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dar FA-202 de donde se alimenta al intercrunbindor EA-204, mediante la 

bomba G:\-201/R. 

Existen pérdidas de dietilcnglicol debido al arrastre durante la eta

pa de regener:1ci6n y por solubilidad en hidrocarburos del dietilengli 

col, rn:6n por la cual el sistcm.~ dispone de un recipiente que conti~ 

ne In reposición de dictilcnglicol, la que se combina con la solución 

regenerada por medio de ln bombn r.A.-202/R¡ finnlrentc se al iJncntnn -

al intercrunbiador E.\-20~. 

SECCIO~ DE REFRIGER.\CIO:-!. 

Esta sección, integrada como equipo paquete, está constituida por un

sistcma de refrigeración mccflnica de ciclo simple para alcanzar el ni 

vel de refrigeración de ~83 K ( 10°C) de la corriente de hidrocarbu -

ros del Crunpo ~i1sp:1c. Tornando en cuenta el nivel de rcfrigeraci6n ª!! 
terior C'l fluido rL~frigerante adecuado es butano el que sufre una evf!_ 

po!/1ción isoténnica a _:¡7 K (.lºC) y una presión de 19,6 kPa (0.2 kg/ 

on-) r.ian. en cl evaporador EA-201, absorbi('m!o calor sensible y latcE_ 

te lo cual pro\'oca el "nfriamiento de la corriente de hidrocarburos.

Los vapores de butano se comprimen poli tr6picamcntc hasta una presi6n 

de ·190,'1 kPa { Skg/crn2} man. en el compresor GB-301, lo cual pennitc

su condensación a 327 K (S,1°C) en el condensador EC-301, utilizando -

aire como medio de enfriamiento, De este condensador se envía al ac!! 

muladar FA-301 a la sal ida del cual se e:x¡mmle isoentálpicamente h.~s

ta una presión manoml!trica de 19.6 kPa (0.2 kg/an2); después se sepQ_ 

ra el líquido d"l V'1.por !Jro<lucido por la expansión, en el separador -

FA-302, el líquido se introduce al evaporador EA-201 iniciándose otro 

ciclo de refrigeración, finalmente el vapor separado se combina con -

el vapor generado en el enfriador. 



1\ •• 3.b. CRITERIOS DE DISERo. 

CRITERIOS- ÜEL PROCESO. 

r~ - CAP.~c1nw. 

Las capacidades, nonnal y de discfio, de cada módulo son las mismas que 
las establecidas para el módulo de separación en etapas, con objeto de 

poder rcnlizar la comparación t~cnico-econ6mica. 

2. OPER\CIO~. 

La forrr~ de operar al sistema es similar al de separación en etapas, -

considerando que también está constituido por 10 módulos, 

_ 3. FUXCICl~.\\IIE.\'TO. 

La inrccci6n de dictilenglicol tiene por objeto deshidratar la carric!!. 

te de hidrocarburos e inhibir la fonnaci6n de hidratos. El dietilen -

glicol regenerado debe presentar una concentración máxima de 75\ para
e\'i tar prohlemns operacionales por aumento en la viscosid:1d; la con -

centraci6n mínima una vez que absorba anua debe ser tal que mantenga -
un abatimiento de la temperatura de fonnaci6n de hidratos de 22 K (2Q_º 

C). Admás, tom.."U1do en cuenta las pérdidas de dietilcnglicol causadas 

por su solubili<l.id en hidrocarburos r ?l)r arrastre en su regeneración, 

dehl'.' incluirse la reposición respectiva. 

-1, EQJif'O PAQUETE. 

Con objeto de disponer de equios <le refrigeración económicos, se debe

rán éldquirir como equipo ~nquetc, en relación a comprar sus partes in· 

tcgrante~ por ~eparado. 
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S. FILTRA.CION. 

La solución rica de dictilcnglicol se filtrará con objeto de retener

los productos debidos a la degradación y evitar problemas operaciona

les subsecuentes tales como fonMci6n de espumas y corrosión excesiva 

causada por producto degradado. 

El filtro adecuado para este servicio debe utilizar !1referentcmente -

carb6n activado, puesto que su funci6n primordial es retener productos 

de degradaci6n. 

CRITERIOS llE nlSE.llO DE EQUIPO. 

TO~~· (lS) l.n presi6n <le oneraci6n de la torre DA-201 se ha fijado

en 1930 kPa ( 19. 7 kg/an:! ) , ~on el fin de mantener un.:i alimentaci6n -

líquida a la mism..\. Además, se considera que sea de !"!latos perfora -

dos de 0.198 -\cm ( 5/64 pulg) de espesor, con orificios de 0.952 5cm 

( 3/S p0lg ) y cs!1aciados ·15. 72 an (18 pulg) para facilitar su mant~ 

nimicnto. 

r:!J(JIPO DE IWICRCAMBIO DE C:l\IDR.(12 •16 •17)El flujo de diseno consider~ 
do será 121. Il\.."l}"Or que el de operación nonn."11. 

En lo corriente a lo!' rchcrvidores, se tendrá un 
2 

sw.Z ( 30 000 BlU/h pie ) para soluciones acuosas 

flux de 94.534 kJ/ -
~·de 56.720 kJ/~-m2 -

2 
(18 000 B1U/h pie ) para soluciones orgánicas; además deber(U\ dispo-

ner de tma c.'irr.nra de vn~or tom..'tndo en cuenta que los tuhos ocupen !!l-

60".. del difuoc>tro <le la corn~a. 

Para los intcrc.-unbiadorcs de tubo y coraza, no deben tener m..ís de 4 -

cuerpos. para facilitar su mantenimiento. 

En los osos donde se requiera enfriar y no pueda utilizarse algww. 

corriente de proceso, se utilizará aire de enfriamiento debido 3 su 

disponibi lid.nd. 
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RECIPIENTES. (lO, l l). Deben considerarse los siguientes factores de so

brcdiseño ZO\, lZ\ y 50 K (50°C) más para presión, flujo y temperatu

ra rcspectivnmente. Para el recipiente FB-201 se considera un volu -

mcn equivalente a 7 días de reposición de solución de dictilcnglicol. 

WIBAS. (lZ) L..'t selección del tipo de borrh<is depende del flujo quema

neje así como de la presión a la que descar~a. El sobredisefio debe -

ser de 12\ y 20!. para flujo y presión de desc..'tr~a resnectivamente. De 

acuerdo a las características de operación de las bombas G\-201/R y -

G\-202/R scr5n del tipo reciprocantc. l...:1 cabeza neta positiva de sus 

ción disponible debe ser igual a 3 M. Cl 3) 

CCMPRESORES. Cl 4) El criterio de selección del tipo de compresor se -

basa en el flujo a manejar y la presión de Jescarf!ª• De ncucrdo a lns 

caracteristicas de opcrnción el compresor r.B-201/R será del tipo cen

trifugo, L..'t temperatura m.1xima de descar,sa no deberá exceder de .450-

K (350ºF). 

ACCIONADORES. Tomando en et1enta la disponibilidad de servicios nuxi 

liares, los accionadores de las bombas f,,\-201 y GA.-202, así como el -

del compresor GB-201 ser5n motores elC-ctricos. 

UNIDADES DE RELEVO, Los accionadores dC' las bombas G\-201 R y G'\-202 

R y del canpresor GB-201 H serán motores de combustión interna que ~ 

plcarán gas rcsidu.~l como combustible. 
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IV 4.b. FILOSOFIAS DASICA.S DE OPER.\CIO~. 

El m6dulo de scparaci6n a baja temperatura tiene por objeto recuperar 
y estabili:ar los condensados separados de la corriente de hidroc:arb,!! 
ro:S provenientes del Cnffi!JO ~l1spac. F'l1esto que el !'receso involucrn -

el abatimiento de temperatura, por medio de refrigeración mecánica. -

el m6dulo tiene Wl sistema de dosificación de dietilcnglicol para de~ 

hidratar a esta corriente e inhibir la formación de hidratos. 

Las secciones que intc~ran a cst~ rn6Julo son: Sección de scparaci6n
y cstabil1:ación y Sección de refrigeración mccfuüca. 

En este apartado se presentan los sib-.uicntcs aspectos para cada scc -
ci6n: 

l. Variables de operación r control del proceso, 

2, Operaciones anonn.•lcs, 

3. Procedimientos de operaci6n especial. 
4, Rt>qucrimicntos de control analítico del proceso. 

1, VARIABLES DE OPEAACJON Y 00.\'TROI. DEL PROCF.SO, 

l, 1, SECCIO'.'{ DE SEPARACION Y ESTABif.IZACION, 

Esta sección está integrada por los si&1t1icntcs equipos: 

DA-201 

f.:A-201 

F.A-202 

r:A-203 A-~ 

EA-zo,¡ 

Torre estabilizadora de condensados, 
Enfriador de cnrga, 
Rchcrvidor de cstabilizndora, 
Enfri~dor de condensados. 
Intcrcambiador glicol-gllcol, 
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1:..\-205 

EC-201 
f,\-201 

FA-202 

FB-201 

FD-201/R 

C"A-201/R 

GA-202/R 
GB-201/R 

1. 1. 1. F L U J O. 

ESTA 
S!1U~ 

T.,..,S 
t.Ji· 

HE LA 
Rchcr\.·idor-gcncrador de glicol. 

Enfriador de gas residual, 

Separador a baja tCJTI?Jeraturn. 
Acurnulndor de solución de glicol rcgen.!:_ 
rado. 

Depósito de solución de glicol. 
Filtro de solución de glicol, 

Bomba dosificadora de glicol. 

Bomba de rcposici6n de gl icol. 

Compresor de gas residual. 

Esta $CCción 09er¡'lrá normalmC'nt(' con un flujo de alimentaci6n de 8.194 

m3/s a 293 K y 101.325 l:Pa ( 25 1'-flU'CD 20°C y 1 atJn} .integrado por 

una sola corriente de alimentación, existiendo un controlador de flujo 
que mantiene la carga apropiada al módulo. 

El flujo de dietilenglicol, 2.1~ l/min. equivalente a 0.692 4bbl/t>~!PCS, 

que se do~ifica n la corriente de hidrocarburos y que está constituido 

por el dietilenglicol re~enerado y el de reposición; se mantiene por

medio de un controlador de flujo. De manera similar se control3 la C2. 
rriente de dietilcnglicol de re~osición. 

1.1.2. PRES ION. 

La presión de la corriente de alimentación en L,B. es de 8 681 kPa 

( 88, 5 kg/cm 2) , la cu;1.l se reduce hasta :! 07.1 kP.:i ( 21. 1 kg/cm'Í, lo -

que provoca un ahatimicnto de temperatura. Este último valor de pre -

si6n se detenninó que es el m.1s adecuado, en sinergia con una tempera

tura de 283 K ( JO"C ) , para operar r1l separador F,\-201, puesto que -

pcnnite separnr una C..'lllti<lad tal de condensados que después de cstabi

liznrlos se tiene la 1rMÍxima l·ecurcrnci6n de condensados estables. Es

te valor de presiOn se controla mediante un controlador de presión 
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instalado despu6s de la dosificnci6n de dictilcuglicol. 

Con objeto de mantener las presiones de o~cración, tanto en el scpar.f!._ 

dor FA-201 como en ln torre DA-201, cercanas a un valor de 2 070 kPa

(21 .1 kg/on2), cada uno de estos equipos tiene un control de ~rcsi6n. 

Adcm.'is, ln presión ele oper:ición de la torre cstnhilizadora fija ln -

temperatura de fondos; teniendo por consiguiente, su control de pre

sión ésta otra función. El control de estos equipos se logra medinn

cl ajuste de flujo ele- n:is que se envía al enfriador EC-201. 

tu presión Je operación Jel rchcn'i<lor-rcgcner.:idor <le la solución dc

dictilcnglicol fija la temperatura de re~iencración; con objeto de -

no tener temperaturas clcvad..1s y evi tnr la degrndación ncclerada. dcl

dietilcnglicol, este equipo debe operar a presión ntmosféricn. 

l , 1 , 3, IDlPEHATURA. 

La temperatura de fondos de la torre DA-201 se controla por un ajuste 

del flujo de gas combustible. 

La temperatura de regeneración de dictilenr.licol se controla por me -

dio del ajuste del flujo de gas combustible. 

I..a temperatura de dietilcnglicol que se do~ifit:n dcbc>r:i ~er baja, rn

z6n por la ~ue se enfría en el intcrcrunbiador glicol-~licol, para lo

grar que la absorci6n de agua sea m:is eficicntc. 

1.1.4. N l V E L. 

Parn evitar el arrastre de hidrocarburos al rc~cnerndor de dietilcn 

glicol, en el separador FA-201 se tiene un control de nivel de inter

fase agua-aceite que ajusta. el flujo de agua. 

Este separador, tal!'bién tiene instalado un controlador de nivel de f!!_ 

se 1 rquida con ohjeto de mantener el nivel a un SO 't de su diámetro y 
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que ln sepnraci6n 

por el ajuste del 

líquiCo vapor sea eficiente. 

flujo de la alimcntnci6n a la 

El nivel se mantiene 

torre DA-Z01, 

1.·1.s co:-:CENTRACION. 

Se recomienda que la concentración de dietilenr,licol en la soluci6n

se encuentre dentro del intervalo de 75 n 80'1. en peso, ya que un in

cremento en la concentración, aunque pct1llitc una absorci6n mayor dc
ngua, aumenta ln tcmper:1tura de regeneración lo que provoca un incrs:._ 

mcnt~ en la reposici6n debido a una degradación acelerada y corrosión 
en los equipos de prrccso. Por otra pnrtc, si la concentración de -

dietil<.>ngricol disminuye, el proceso de deshülrntnción e inhibici6n

dc hidrntn~ ~crá poco eficiente al no absorber totalmente el ªRUO· 

1. 2. SECCtO:\ DE REFRTGER\CtON 1-n:r.A .... ICA. 

Los equi,as que forman a c;:ta sección son: 

EA-201 

EC-301 

FA-301 

FA<l02 

GB-301 

1,Z,1.PRESION, 

Enfriador de carga, 
Condensador del fluido refrigerante, 

Acumulador del fluido refrigerante. 

Separador del fluido refrigerante. 

Compresor del fluido refrigerante. 

Para lograr el nivel de refrigeración requerido en el proceso, nsí -
como una condensación ndecuada del refrigernntc utilizando aire como 

medio de enfriamiento, se deberán incluir en el equipo paquete los -

controles respectivos de presión del refrigerante p<:ir'1 enfriar a los 

hidrocarburos y condensación del mismo. 

1.Z.2. TE H PERA TU R /\.. 

l.::i temperatura, de la corriente de hidrocarburos, a l:i. salidn del e!!_ 



frindor de carga E.o\-201 se controla mediante lU1 control que actCia so

bre una válvula colocada en la línea del refrigerante que entra n es

te enfriador. r-:s rruy importante mantener esta temperatura en 283 K -

(10°C) 1 )'3 que la canbinaci6n de su efecto con el de la orcsi6n a Ia

cunl opera el separador FA-201, pennite una mayor recuperación de CO!!. 

densados estables. 

2, OPERACIO~'F-5 A.~R.".ALES, 

2, 1. SECCJO~ DE SEPAMCifi.'\ Y ESTABJLIZ.r\CIO~. 

Aunque un cambio en la composición, con rcs,ccto al tiempo, durante 

l:t explotación de un y:icimicnto de hidrac;irburas es un fenómeno nor 

m.'ll, constituye un., situ:ición anorm:J.l durante la operación de cual -

quier planta de procesmniento, Debido a que este cambio es grnr.Iual y 

considerando el alcance de este estudio, se supone que la composici6n 

de la alimentación es constante, 

En caso de falla en el enfriador EC-201, los gases no se canprimirlin, 

debido a que prcscntarfa una eJcvnción de temperatura por encima de 
450 K (350°F}; y se enviarán a LB, para que el módulo ~iga operando -

normalmente, 

Si el canprcsor GB-201/R llegara a fallar, durante !a operación, los

gases se envían a L.B. y el módulo seguirá operando normalmente. 

Si se ~resenta falla en el enfriador EA-201, se deben m:111tencr las -

mismas presiones de opcraci6n noli'Jal y se contirllla la operación del -

módulo bajo las nuevas condiciones de temperatura. 

z.z. SECCION DE REFR.IGERACION, 

En caso de que exista una disminución o carencia de circulacion de flui 

do refrigerante, esta sccci8n quedará fuera de operación y la corrien

te de proceso que dcbcr1a crúrJ:n· •se seguirtl procesando ha.Jo las mis -
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m:is presiones de operación normal y se contin(1.n operando con estas nu~ 

vas condiciones, 

3. PROCEDDlID.705 DE OPERACION ESPECIAL. 

3.1. SECCIOX DE SEPARACION Y ESl'ABILIZACION, 

3.1, 1, PREP.-\R..\CIO~ DE L.\ 501.UCIO~ nE DIEI'ILE.~GLICOL, 

El dlctilcnglicol se vacinr5 del trunbor nl depósito de soluci6n de di~ 

tilcnglicol FB-~01, posterionnentc se ugrcga agua de proceso para ha. 

cer ln dilución. Parn llomogcncizar la solución de dletilcnglicol re -

cién prcparad:1, se rccircul:i.r5 1~ soluci8n, inc-dinnte el relevo de la -
bomb<t de dos:ific.:icién de dictilcnglicol, La solución asi separada, se 

dejará en este dep5sito con objeto de emplearse en el arranque del m6-
dulo y postcric1T:-.cntc pr;.ra reposición, 

~:1.2, REroSICIO~ DE SOlllCIO:\ OE DIETil.E.'-:Gl.ICOL, 

La reposición normal de solución de dietilenglicol se hará cort la bom

ba de dietilcnglicol pobre G:\-202/R durante la opcrnción de la planta, 

3.1 ,3, Pil.TR® llE L\ SOl.UCI0:-0' DE DIETILENGLICOL, 

El filtro de dictilcnglicol tiene una unidad de relevo que pcnnite que 
la solución de dietilenglicol siempre se esté- filtrado. Cuando sea ncc.!:_ 
sario regener.:ir el c..1rbón activado, se pondrá en operaci6n la unidad -

.:!e relevo, 

Ln regeneración de carbón activado, se llevará a cabo CUWl<lo la diferen 
:ia de prcsiOn sea de 137 ,-l kPa C. 1.·I kr./cm::!} o mnyor, El prop6sit:; 

~e la regeneración es el de desorbcr los contaminantes que han ~ido ac!:!_ 
=rJla<los en el carbón activado <lurnntc el periodo de filtración, para -

~lle se utili=ará agua de procesa durante -l horns. 
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4. REQUERIMIENTOS DE CONTROL A~ALITICO. 

Con objeto de poder evaluar el funcionamiento del ra6dulo, en lUl mo

mento da.do y mantener un control de éste, se rccomientln efectuar 

un:ilisis a las corrientes que se indicnn n c0ntinuación )'que se -

presenttm en la Tabla 2. 

4. 1. SECCIOS DE SEPARACIOS Y ESíAllILIZAClON. 

C.Orricnte de alimcntaci6n y gas residual. 

1\nálisis de: co2 y de 1-\C Método Mil}\ D-1945-64. 

112s :.Ctodo de sulfato de cadmio. 

(Ca.rbidc-c.arb6n Chcmicals Company 12-IPó-lV), 

DIEI'ILENGLIOJL RICO Y POBRE. 

Con objeto de mantener la solución de dietilenglicol pobre en condi

ciones de 11bsorcion bucn:ts y deterr.iinar la eficiencia de absorci6n,

sc deberá dctenninar el contenido de dieti.lenglicol en la soluci.6n • 

rica y pobre; así como sales estables a temperatura; la detcrmina

ci6n de fierro es muy útil puesto que una conccntraci6n clcvadn indi 

cnrá un alto grado de corrosión. 

C O N D E N S ;\ DO S. 

Con objeto de conocer el grado de estabilizaci6n del producto princ,!_ 

pal del módulo, se deberá detenninar la prcsi6n de vapor Rcid a los

condensaclos estabilizados, la que debcra ser igual a la cstablccida

en Bases de Oisefio. 
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TABLA ·2. CO!lRIEN'rE DE PROCESO PARA CD.\'TROL A.'t\LlTiaJ. 

CX:.ll'O.'ID<l'E ALIMENl'ACION CDIUUENrE DEG RIOJ DEG POBRE GAS RESIUJAL 

n2s 2.466 2.631 - -
Nz 1.990 2. 188 - -
OOz 3.415 3. 7Z2 - -
e, 72.583 79.614 - -
Cz 7.400 7 .960 - -
c3 2.800 2.6<11 - -

. iC4 0.477 0.306 - -
nc4 0.800 0.431 - -
iC5 0.348 o. 105 - -
co 3.608 0.309 - -
e• 

7 3.726 0.001 

Hz O - - 49 2S 

DEG - - Sl 7S 

PRESIC\\I. 8 680.S kPa \ 932.3 kPa 1 932. 3 kPa 1 932.3kPa 

ffilllf.M,TIJRA 329 K 433 K 283 K 305 K 

BS 



IV. -s.b. Dl.\Gll\\t-\S DE FLWO DEL PROCESO 
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NOTAS 
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?i·-1/er diagrama 300, 

LISTA DE EQUIPO 
DESCRIPOON CARACTDUSTICAS 

TORAf ESTUIUZAOORA 66. X 1s·-o· 1 V<l• 
DE. CONOEMSAOOS. 

ElfftlAOOR OE CARGA. IBITON.l:E RfmGERAOOH 

EA - 202 REHERVIDOR DE ES- ~39._lt: AKU 614j111 
TABILIZAOORA 

EA-203A-B ENfRlAOOB: DE CON -
CENSADOS. 

42"-16' AEL ~612 p.,/ 

EA - 204 INTERCAMBIAOOR GLJ 1 KlRQIJILLA 111•xv1• 
COL-GUCDL . 

EA - 205 REtf:RVlDDR-REGE-
NERADDR. 

e· 1a·-s· AKU 6 pi/ 

EC-201/RENFRJAOOR DE GAS 61MM9TUfo ISHP 
RESIDUAL, 

FA -2DI SEPARADOR ABA- 4e"x12'-o" lt/11• 

JA TEMPERATURA. 

FA - 202 ACUMULADOR DE 50 12"x1'-s" ''"• 
t.UCIDl'f Dt GllCOL. 

f8 - 201 DEPOSITO DE S~ 42•x ~·-1· 

CIOH DE GLlCOL. 
FD•201/R FlLTRO DE SOLU- 12" X 11

- 6" t 1/tt• 

CION DE GUCOL 

GA-201/R BOMBA DOSIFICA~ 
RA DE GLICDL. 

3/4 HP D.6 r¡n/rrtn 

GA•202/R 80ht8A DE REPDSI - 3/4 HP D.03 gln/mln 
CION DE GLICOL. 

GAS RESIDUAL' GB-201/il COMPRESOR tlE GAS 

A R~IOUAL. 
3000 HP 

L. ' . 
UNAM 

MAESTRIA 
FACULTAD DE Q U IMICA 

EN INGENIERIA DE PROYECTOS 
MOOOLO DE SEFMACIDN A BAJA TEMPERATURA 

SECCION DE SEPARACION Y ESTAB 1 LIZACION 

CAMPO MUSPAC DIAGRAMA - 200 
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CLAVE 

E A - 201 

E C - 301 

FA - 301 

FA 'º' 
•• 'º 1 

NOTAS 
1·- Presión en kQ/cm2man. 

2- Temperalur a en °C , 

3·-Ver diagramo 200, 

4·- Puesto que esto sección es 
un equipo paquete, kn do
los relativos al refrigeran
te, sercin definidos por el 
fabricante. 

LISTA DE EQUIPO 
DESCRlPCION CARACT~ISTICAS 

ENFRIADOO OC CARGA. 181 TON. DE REFR!GCRA-

ClON. 

CONOENSAO()q DEL 
fWOO REFRIGERl!MTE. 

ACUMULADOR DEL 
FLUIDO REfRlGERMTE. 

SEPARADOR OEL 
FLUIDO REFRIGERANTf • 

CONPRESOft °" l'°Ul!OO REFRIGERANTE. 

FACULTAD DE QUIMICA UNAM 
MAESTRIA EN INGENIERIA DE PROYECTOS 
MODULO DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA 

SECCION DE REFRIGERACION MECANICA 

CAMPO MUSPAC DIAGRAMA-300 
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IV. 6.b. BAIA'\CES DE f.l.\TERIA Y B'ERGlA. 

Los balances de m.1tcria )' cnergia de las corrientes principales de 

proceso se rcali:n.rcn a partir de la composición ajustar.In de la 

alimentación y dos progrnmas de cór.;puto; el primero es el descri

to en la parte C del npéndicc A, el otro pcmiti6 simular la torre 

estabilizadora. 

Con objeto de conocer la temperatura alcanzada, debido a la expan

sión de la corriente alimcntndn de$dC la prcsi6n a la cual se ali

menta hasta la presión <le scp.:iración, se llev6 a cabo tm flash isoen 

tiilpico; posteriormente se c.:ilculó un flash isotérmico a las con

diciones de sep.:tración con objeto Je conocer l:1s carnctcrísticns -

de la corriente que :;e aliment.:iría a la torre estabili:adora r po

der efectuar la simul.:tción. ,\dctr&'i.s con 1::1 infonnaci6n aportada por 

los flashes mencionados fue posible detcnninar la carga tl?nnica del 

sistcrn::i de 1·efrigeración. 

A continuación se presentan los rc:;ultados del flash isocntálpico, 

flash isotérmico y de la simulación de la torre. 
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IV. 7 .b. ListA DE EQUIPO. 

TORRE S. 

CLAVE Nl.].tERO DE DIAGRAMA DESCRIPCIO.~ 

DA-201 200 Torre estnbi lizadorn de con-
densados, 

······ INl'Eru::A.'-IBIAIXJRES DE CALOR 

F.A-201 200 y 300 Enfriador de carga. 

EA-202 200 RcherviJor de estnbilizndora 

EA-203 ,\. :?00 Enfrindor de condensados. 

E:.A-203 B. 200 Enfriador de condensados. 

FA-204 200 Intcrcnmbindor glicol-
g1 icol. 

EA-205 200 nchcr\·idor-regneraOor de 
col. 

gl! 

EC-201 200 Enfrindor de gas residual. 

EC-201 R. 200 Enfriador de relevo de gas 
residual. 

EC-301 300 Condensador <le fluido refr.i 
gerantc. 

RECIPIENTES 

FA-201 200 Scpnrador de baja tcmpcratu-
rn. 

FA-202 200 Acunrulador de solucion de .. 
glicol regenerado. 

FA-301 300 Acumulador del fluido rcfri-
gerante. 

FA-302 300 Separador del fluido refri -
gerantc. 

FB-201. 200 ~pósito de solucit'.in de gli-
col. 

fD-201 200 Filtro de soluci6n de ~licol 

FD-201 R 200 Filtro de relevo de solució1 
de glicol. 

BCNBAS. 

GA-201 200 Bomba dosificadora de glico 

93 



( CO~'fl~1JACION) 

B O M 8 A S • 

. 
. . . 

CLAVE _ !\'lr-IERO DE DIAGRAMA DESCRIPCIOX 

· GA·201.R, __ 200 Bomba de re levo dc dosifica -
ci6n de glicol. 

· GA-:202- 200 Bomba de rcposici6n de glicol 

--.'.-' :G.~:-~02' R 200 Bomba de relevo de rcposici6n 

. . 
(()¡\fi'RESORES 

.·.· .·· . 

GB-201'/-· .·· 200 Compresor de gas residual. 

·. GB~?O_l .R 200 Compresor de 
sidual. 

rcle\·o de g::is r!! 

GB-301 300 Compresor del fluid.o rcfrigc-
rantc • 

. 



IV. S.b. REQUERL\IIENTOS DE SERVICIOS AUXILIARES 
Y AGE.\"fES QUIMICOS. 

Los servicios auxiliares y agentes quimicos necesarios p~~ª_lll<!n~encr en 

operación <tl m6dulo de separaci6n a baja temperatura. son:· 

SERVICIO: 

Combustible gaseoso. 

Agua de proceso. 

Energia eléctrica. 

Dietilenglicol. 

Cl.)~'DICIQ.\.'ES DE SUMIN'ISfílO: 

Cor.ibustiblc gaseoso (1 )" (2). 

l 932.3 kPa y 315 K. 
lil\1=47 618.6 k.J/m3 a 101.325 kPa y 393 K. 

(1 ~78.5 BTIJ/pie1 a 14.; Jb/pulg 2 y 68°F) 

CLAVE DESCIUPCION e o N s u " o 

EA-202 Rehervidor de 224. 16 m3th (7 900.6 pic3/h). 
estabilizadora. 

EA-205 Rchervidor-rcgc 
ncrador de gli-; 

5 m31h ( 176.6 pie3/h). 

(3) col. 

EC-201 R Enfriador de re 1.3,lxlo-4 r.r1/h ( 4.:"xlo-3 pic3/h). (3) 
levo de gas re-=--

(3) sidu.:il. 

GA.-201 R Bomba de relevo 8.9 xlo-6 nr3/h ( 3. lxlo·-1 pic·'th). (3) 
de dosificaci6n 

(3) 
de glicoL 

GA.-202 R Bomba de relevo 8.9 x10" 6 m3 lh ( 3. lxl0-4 pic::· /h). (3) 
de reposición -
de glicol. 

2.6 x10· 2 m3/h GB-201 R Compresor de re 
levo de gas re-=--

( -2 -9.4xl0 pi~ /h). (3) 

sidual. 

TOTAL: 229. 18 m3 /h (8 078. 14 pie; /h). 

Se obtiene el mismo m6dulo. 

La eficiencia considerada para su combustión es del SO~. 
(1) 

(2) 

(3) Se estimó considerando 6 interrupciones de energía eléctrica de 10 
min. de duración en promedio, por afio. 
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SERVICIO: -Agua de proceso. 

CONDICIONES DE Sil'llNISTRO: ·490.4 kPa_ ( 5 kgtcni2J y temperatura_ ambiente 

C!AVE IJESCIUPCION OONSU:.O. 

FB-201 ~p6sito de 
glicol. 

soluci6n de 1.87 kg/h. 

SERVICIO: Energía c16ctrica ( 60 ciclos/s). 

C!AVE DtsClUPCIO.~ VOLTAJE FASES 
• ...,.C,."j(.; •n. K\'1; 

CDNSlR>llDA OJNECT,1.n. 

EC-Z01 Enfriador de gas 220 3 9. 7 11.Z 
residual. 

EA-301 Condensador del- 220 3 8.6 11. z 
fluido rcfrige -
rantc. 

GA.-201 Bomba dosificad!?, 110 1 0.45 0.75 
ra de glicol. 

GA.-202 Bomba de rcposi- 110 1 D.45 0.75 
ción de glicol. 

GB-201 Compresor de gas 
(1) residual. 4 160 3 2 133.S 2 238 

GB-301 Compresor del --
fluido refrigerante. "º 3 220 224 

TOTAL: z 372. 7 2 485.9 

(1) Inclye el consumo de energía eléctrica para el enfriador que util!, 

za aire. 

SERVICIO: 

!,'Cr.!BRE CX>NERCIAL: 

F.SPECIFICACIONES: 
COi\lS\J'.O APOOXIMAOO: 

Dcshidr.1t:ir e inhibir la fonaaci6n de hidr!!_ 
tos (Agente químico), 
Dio ti lcnglicol. 

99'1. de pureza. 
5.6 kg / h 
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IV. 9.b. UlJAS DE ü-\TOS DE EQUIPO DE PRDCE.50. 



PLANTA #OilVLO "E SE.PAA'ACION A ;J,1,14 TE#.PEA'ATV/./A. 
UlCWZACIOO CAMPO HVSPAC,PEHE.X. ZONA SI/RESTE. 

CUV< LlA - :?DI 
N... OE UNIDA.DES / ( v hlA) 

TORRES. 

SERVtC10•ESr.4d!L/¿4~ C"1.:YJfNSA¿os. 
TIPO• M ?LATOS. 
Al.JlllCHTACIOl4• 328. q~' 

NC .,..., = 
PAOO. DOMO• ~z ~; PROO. JltN)01 dl9 ;•-;;•' ...... .,,,,,. &6 ... ..¿ ... ,,.,. . ~"" ,. .... 4 
n:MPERATURA D1i: ALl .. E!!_TACION: .so-,¡::-.... , .. DE OPERAOOH• zBo ;6 /,-...Y" 
D<SEHD• ... .,, -'h/,- ... &z 
MATERIAL• ,.., .e, <Á· 285 G;r. e 
CORAOSIOH PENllSlllL.E:• 

CASCMOol• ,,.,_ ~_,, ,. 
Pt!SO APROXIMADO• .Z.Z. 2}.5 ,¿,. l!SPESOA' I ~ r-'! 
Pl.ATOS 1 9 TIPO• 1"~.UOZESPESQRc.J'U ,.~lf. 

DIAM. ORIFlOO• '.?. ,.. .. (:] E:Sff.CtAl.IEHTI)• /"S _....;., 

----, n-, .. - -····-, 
......... POR CAMA• PES:>JllCll~ 

TIPO Dr: e.t.aaU• ,E.l../PT/CA.S z :J 

BOQUILLAS 1 • 

~. OIAllETAO Sf.fllVI CID , 2. ........ ~ A,t.l'M<!P rA C: 10 A/ 

• 2 / ..... ,, .. /'LOOUcT"O /)E .D0,.,,0 

.3 "' ....... 1 .. 1"10/H.JC...TO ,¿,e ,i::o,<.1.Do 

~ .3 .o .... /. ..CEelR.cUG.Ac:.10"""' 

s /Ya. ,. .. 4 ~neo.e. bE ..-"LFS/0.U 

H O TAS 

(') ,,.. '-".,e/C.AC/o/'V- ,,. "",;.s ,d<::.Qt ... U.!.C.A~ ;~ ..SC>-<....,_,._.,,.-_..,,F 

R. C"""'2-~.SE".\..:> r.0...7.- v...._ 



PLANTA NO¿jt/LO M SEPA/lAC/ON A EAJ4 ;réH,PéAA TV.RA 

LOCALIZACIOH CAMM NV5.PAC~ PEHE,X. i!-ONA ..so/o?~srt!:. 

CLAVE 

H-. DE: IMIOADES I {'-',,..._ ..... ) 

PAQUETE DE REFRIGERACION 

SERVICIO: E.)'¡(F_R -'AA LA ._,A_..Q. GA ,,. N/L;J.20c:,o...:z.!Ju..c?C:U AL ,.._,,,001..u.o. 

Fl.UI"""' 8 U TA A.Je:> 

i'ftf;.~OH• ""ºº c.6 /,,..,....,,.,.i adJ. 

CARGA TERMICA• /B / rci,....F.L:.. .4.ó.......S bt ,.;:é,,e-..:e/<SC~AC'JON 

'TEMPERATURA' """"""' 9/. ' 
. ,,,. 

SALIDA• 50 ºF 

EQUIPO tNTEGRAHTE 

EMfRt#JXlR• L:A- 20 / 

CCMPAESOR' G.e- ~O/ 

SEHJl:AOOR· FA· "º' 
ACUWULA~ FA· 301 

COM)ENSADOR• <e- 301 

-·••"!.& ,,_ IHTl"R,,._X\nN: . , 
S!STDIA DE COHTROI.. • 31 

H O TA 9 

. 



l'UU<TA #OJ.WO J)f SE/JARACIOH A ¿;AJA TENPERA7VRA 
LOCALl?JIOOH CA#!'O ,/-/(/SPAC, ~E.NEX . .?O)'IA st/.RESTE-

CLAVE EA - 202 
Ho. DE UHIMOES / ¡' VAIA) 

INTERCAMBIADORES DE CALOR DE HAZ Y ENVOLVENTE· 

SERVK:IO• ~E#E~V/OOR L>E TORRE ESTA8;1../?AL>DRA 

TAMAito 1 ZS,µvl,/.,9 _,_ - /b ,,,,,,(! TIPO• AKV PO~QOH • NO.ii:./.f!ONTAI... 

SUPERF10E POR llilDAD • ~i'3.4 ,,,,a"'t! 'l ""'"'-'' "°" UNIDAD• / (V.UA) 

SUPERf'ICIE POR CORAZA • GT.3.-¡1' Dirz. ARREGLO ot: CORAZAS• 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

e O RAZA TU B O 

FLUIDO CIRCULADO col'1'DC..VSADOS .t>5" n::.e~e-- 6.ASts ., cr::u-n!!JV.Sr.t'O"V 

FLUJQ 8/9 /A-""ol /A .zo.s /,6-~a.I /h 

LIQUIDO .SA r~..e.-....z:.o 

VAPOR l..ff•' a 1Z";18.5 P.>71.fp·r'~-UJºl!y/,.,t 

VAPOR DE AGUA 

FLUIDO \IAPC>fttZADO O COMDEI-. .so Y .. VAPo.e.1 <!.A e c. 

VISCOSIDAD º' </~9 o 990 

DENSIDAD RELo\TIVA .::> o;tS o .o// cp 

CALOR LATENTE 

CALOR ESPECIFICO o. 06? ª' "7U/1b "r " -IN 8 ~11J/lh •p 

PESO MOLECULAR //S.'-B ;b //¡, .. _,c./ :!.8.68 16//6.,,.,0/ 

TEMPERATURA º" ENTRA.DA 452 ._,,. 
' -

TEMPl!RA'NRA DE SAL.IDA :125 •,e ' 
PRE~;tON 2'5 .:.1o4 .. 4( ""' .A;rH,t>.J/*G.11!/C..O. -
No. DE Al.SOS POR \.A CORAZA , 
CAIOA DE PRESIOH PERMITIDA 'º tb/,,.·/p>': /O _.¿, /,,j1,, t. ·-CAL.OR INTERCAMBIADO B o"º 1?3.7 .sru/h 

FLUX 12 ººº erv /A ,,o;r_ z. OIF MEO 0E TEMP. 

CONSTRUCCION POR CORAZA 

'NBOS • . 

·~' 
ZZf• o.o.: /.o..,/.:: ewo• '2. LONOl'NO• /6 ,;.., P1TCHt1~,..i,o 

CORllZA 1 1.0.: >9 ,. ..... .{, CUBtERTA ~ A~= A• C.0..oC.dOJV 

CANAL o BONNET CP..,AJ,¡j.¿ :z.s,....,,,,,. CUBIERTA• ~~º ~ c:.o.~~ 

ESPEJO OEL HAZ• -OVA::'. 



"'-ANTA MO.ót/LO iJé .SEPARAC/ON A dAJ.-.1 7"E.HP~R.o. rt/RA 

LOCALIZ.ACION CAMPO Hl/SPAc, ?ENEX. J?ONA .Sf./RESTE. 
CL.AVE EA- z º"' A-8 

No. DE UNIDADES , ('V"--' A) 

INTERCAMBIADORES DE CALOR DE HAZ Y ENVOLVENTE· 

SERVtaO• E~F-el',c...Do~ ,,,, c:;o NL:!C"~.sA¿)~ ¿;s :rA./.3.IL/ ~.4 ¿;os. 

TAMAric> • 42_,._.._./.::;- /~ ,P ••! TIPO• A -4'¿ POSIQON 1 h'O-"?/~ONTAL 

SUPERFIOE POR Lt41DAD 1 .5 G/2 fa"e;z. CORAZAS POll UNIDAD• z ~o..sJ 

SUP!:RFICIE POR CORAZA 1 :;! 806 "'""" ARREGLO "" COlll:AZAS' S-E..<:!.JE 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

CORAZA TU • o 
FLUIDO CIRCULADO e:.= -..-L:J.-:: ,A..J_.,;..,...¿,c_o;: . ., .,,_ SF.t'A.&!.A.i':JOR... .rA.-lOI 

FLUJO .zs(..6' /,J-........ / /.A ~ G. 9(0. 5 /b.,.......//.-\ 

LIOUIOO SA.7"VRA..::>C> 

VAPOR ~.A.. rc...~..<>.óo 

VAPOR DE AQUA 

FLUIDO VAPOfUZADO o ~(ISAI( 

VISCOSIDAD o z op o º" •P 

DENSIDAD RELATIVA O· ~~9 :. t;, e;::, 

CALOR LATENTE 

CALOR ESPECfflCO 0.(·5" 9 snl'"'""' e. s" , .5Tu/lb •,t: 

PESO MOLECULAR //S . .; e ,,¿, //to-~-"/ ::!::"· /SS lb/lb- ..... / 

TEMPERATURA OE ENTRADA ~2~ 
._,, SC'·".: 

TEMPERAn.IRA DE SALIDA /00 ºF 3se:~.i: 

PRESllON .?95 Jb /,..M,,, 0¿.J ;! VS ,.,;_ .:-~·'., ¿ ••s 
No. DE Fr.SOS POR LA CORAZA , / 

CAIOA DE PRESION PERMITIDA ,e /Ó ,,;;.. ........ ., ¿ "" /t!>/_,. .. .yz.. 
CALOR 1 H TERCAMBI ADO B ... /B~- 5 ,eru /,s 

FLUX OIF. MEO. DE TEWP. ?9 ·~ 

CONSTRUCCION POR CORAZA 

TUBOS 1 • -· 9-'~ o.o.: .. ,,.. .. .1,. aw•• ,, 
LOMIMT\JD• ,,~ ,,.,< PITCH• l~r.!¡ D 

COR~A • _1.0.: -":? ,....,.l.:: CUBIERTA~ A.CE.IZC> ~- CA.i!.¿j,O.N. 

CANAL o BONNET c:A~A.t ~;o,.....Jq CUSlllRTA• AC.!'AO 
~" e"..z.e.oA...1. 

ESPEJO Me HAZ' JI.,/ o VIL 



PLANTA HtJdVLO t>E SEPARAC/07" A ~AJA TE'#ffMrVA"A 
LOCAU;tACION CANA::> NV.SMC,. .PE"HE..t'. i'O;y'A ~V~EsrE. 

CLAVE EA.·Z~ ... 00: UNIDADES / ¡'VtJIV',o..) 

1 NTERCAMBIADORES DE CALOR DE DOBLE TUBO 

SERVICIO• /NTL7lCAH-"/A.1d,,;t? QL/COL - GL./COL. -
SUPEA1'1CIE POR UNID.AD• / . .s ,P/e r HOAQUll.LAS POR UNIDAD• , ('U"-'4) 

SUPIAl'ICU! "°" HOROUll.l.A• /. t5 p;•E,J . 
TAMAÑo• .. ,,_,,·e: POSICIOH• ,,.,O,,tl.l''il~r-¿ 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

TUBO EXTERNO TUOO INTERNO 

FLUIDO aRCUl.ADO so.c.uC/o;I'¡( 1>€Lll<T~ So.t.c.C/DN L>F' Dl'€T~,-v~ 

Fl.UJO ., "º l'b/,,.,, 31'2.~ l'b/.)j 

LI GUIDO s~vc;oN 4< S/°/- 50..C.UCl'O>--.. ~' rr.s '"/.,,. 
VAPOR 

.... POR "" AGUA 

OOCSIDAO RELATIVA /.0?5 /'. /0,5 

VISCOSIDAD B~p "" .!!>O"'P" 'º .,,.. ""'- 90·.r 

CAl.Oft LATENTE •~o .tJr'-' /l'h •'º A?u/.;-,d 

P<SO MOLECULAR 

CALOlt EIPICIFICO e>.tW .arv//J. .,,. o.SS .l!!JTV //~•.e 

T~ATUllA DE ''""'"" SD•P 2z? •,,t=" 

TEMPEUT\IRA O< SALIDA / '1:1... z•r- vo•r 
PRIESION 295 1'6/;-'12 c.6.s.. Z95 l'lf/,v-YL o.SS. 

CA.lt». DE FM:llOft. PUtMr.118LE 'º ,.,./,... ... /p2 'º '"'/.........7L 
VIEl..OClt>AD 5 -.,,,·<¿ /s s _,o.;tt /.s ........ INTIRCAM .. DO • ..36 eoo.a ¡pv/;, OIF, MUl DE TEMP • .,.s . .z. •,.e 

CONSTRUCCION POR HORQUILLA 

TUBO EXTDIMO• ,P.C~C o.o;. %. ......... CED\LA • ""º TUOO 1 NTl!JtlfO • AC'&Eo º·º·' •/a ......<. CEDllLA.• "º Tt:MPRfllATURA .. IM91:"'1 I Z3Z•F l'AEllOM oc D1eelto• 29S 1'6/ ,_,.., z. 



P\.ANTA HO/Jl/LO M SEPAR4C'/ON A 8AJA r.r#r'i'"MTV.l!lA.. 
LOCALIZ.OON C'AN.PO ,H(/SPAC, PENEX.?OHA Sl/.!'?ESTE. 

CLAVE. EA - 205 

"º· DE UNl~DE.5 / (VJ'JA) 

INTERCAMBIADORES DE CALOR DE HAZ Y ENVOLVENTE· 

-;ERVIQO• ,<'E#Et'fV,.(.JtJ.K- .REóEHE~.4tJOR. L>E SOL..UC/ON o< GL/Co.¿. 

TAMAÑo • 6,.,. ... 1J/tj,,.. .. ,/9 - s,,,,.¿~ TIP01 A,<'V POSIQON 1 NOR/i!O,'V TAL 
SUPERflCtE POR ~IDAD• 6, OiJ~ pU! 4 OORAUS "°" UHIOAD• , (UA..IA,) 

SUPERFICIE POR CORAZA• ~ .o,¡a,~ _,,aN~~ ARREGLO DE CORAZAS• 

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD 

CORAZA TU B O 

FLu1c:i CIRCULADO .s~vc,.c;v ~ .:V"7"/.t:.6l1:1""4t"<:ll f;ASEs "" CC-Vd:/ST/OJ'Jl 

FLUJO o . ..,.SB /¡,. .. ,.,.o//¡J, 

LIQUIDO 4?0 lb/h 

VAPOR J.. ,,11 V"' .1 .Zi18.S ~"°1;.,s¿a:;t:,"'4 

VAPOR OE AGUA 

FLUIDO VAPOAII.ADO O C(llOelSAI 32 -::~ .,APO~,o¿',A.lJt:. 

VISCOSIDAD d~P o.O// cp 

DENSIDAD RELATIVA /.C ?5 o. 99D 

CALOR LATENTE 1 ?>'=' ~T'~ ,·'l6 

CALOR ESPEClf"ICO e e~ A.n...>//6 .. ~ O . ./H 8 ~TU /'.lé o,¡:: 

PESO MOLE CU LAR .;:8.68 /b,//c--no/ 

TEMPERATURA OE ENTRADA ,,, ·r-
T[MPERATURA DE SALIDA 2~+ ºP 
PRESIDN A7"'-'IOS.JJ"F/l"C.A A7~at.z=,;;Rl(A -No. DE FQ.SOS POR l.A CORAZA 1 Cu.ve>) 
CAU>A DE PRESION PERMITIDA. 'º lb/,..o-'ly2. /0 16/;.o ... .,Pl. 
CALOR INnRCAMBIADO , B 2 .z /C. ,aru/6 
FLUX 30 ººº 81<.>/..;, p,tt;!.Z.. DLF. MEO. DE TEJrilf>. 

CONSTRUCCION POR CORAZA 

TUBOS• "•. ?- o.o.: ..J.4 ,,,..,& 8\llG• N LONGITUD•· 8 -~·r PfTCH> 1,_.1, D 

CORAZA• 1,_o.: e,,..-:_~ CUBIERTA: - ACE.t!o ~. e ,,O.-<,L'JCN. 

CANAL o BONN~T e:,,.......,....,..¿ 8 ~"" CUBIERTA• AC:~O A¿ c.-,..e¿ie>;,,,, 

ESPEJO DEL HAZ• µc"/"l. 



PLANTA HO.:J(/LO L>C SE.PARAC/OlV A BAJA TENPE/<A ri/RA. 

LOCALIZACIOH CAUPO Ht/SPAC, PEHéX. ?ONA Sl/Ré:STé. 

CLAVE EC-20/ 

.... DE UNIDADES / (UH.AJ 

INTERCAMBIADORES DE CALOR ENFRIADOS POR AIRE 

SERVICIO• ENF/?/A.t)OR DE" <>AS ~éS/OUAL TIRO: POR~ALlO 

TA""A...., • /2 ><: zo ,,,o·/1.?. ••• DE PANELES=. .téU7VO) 

CJ.LOR INTERCAMi51ADO• " //2 s ",, e.ro/..; 
SUPERl"ICI!: ot: TRANSFERENCIA DE CALOR• Z/ +.33 p.i~z 

D lfERENCIA MEDIA LOOARITMIC A O< TEMPERATURA• 9.3 ",,Z:-

CONDICIONES DE OPERACION DEL LADO DE LOS TUBOS 

l'LUIOO: GAS ,,.;!éS/.DVA¿_ 

FLUJ0 1 9.,30. "' lb/..,.,..,..-, 
TtMP!:RATUPlA o< ENTRADA• 3""4"'F 
TEMPERAT\JllA DE SALIDA /30 ... ,C 

DENSIDAD RELAT 1 VA • o.?o/ 
CALOR ESPECIFICO ' o.S/o B ero //6 .. F 

PRESIOtC ~ z 9.¡t. , /b /,.. ..... ..¡, z. 
CA.IDA DE PRESIOf'I PEAMISU!ILE: s /6 /,... ... /,..~ 

CONDICIONES DE OPERACION DE LADO DEL AIRE 

FLUJO• B B-fB.4 /b/-.,·,., 
~------· 

MASA VELOCIDAD' Z :!SB .t6./h pJ<!!2. 

CANTIDAD• / 2Z ?0'2. ,o~·cª/,,.,.,,;-,,,.., 

AL TI TU O 'º ~ :s.v-H 
TEMPERATURA DE Ef"TRAQA1 B'B"P 
TEMPERATURA DE SALIDA• /3b .. ,,e 

CONSTRUCCION 

PRES ION DE DISENO. 3 S?i .to_.,;,. .. z.o¡, s TEMPERATURA DE OISE º' ~óo-r 
TUBOS O.O. / ..,/. LONOITW; Z O .ie. MATERIAL' AC~,/! o 
FlLA.9: .,. PITCH; 2 .J. ó. ALETAS: q / "'""'".!J TIPO· 

EQUIPO MECANICO 

VENTILAD O R M O TO R 

Na./ PANEL: •""º VOLTAJE: 22ó~FASES• ..3 f"RECIJENOIA• 60 H.f 

POTENCIA• ,. /IP TIPO 1 ,E,ú~CT/li!-'l"D 

OIAMETRO ~ ,, p~·.r.. CARCAZA• A p~t.JE~A. ,,,. e'>',4<.0J/ó~ 



.,, .... TA MOIJVLO LJE SEPA.RAC/l?N A BAJA r.E/lt'ff.RATV.RA 

LDCAUl.ICION CAMPO #t/SP4C, P.r#EX. ?Oh'A SUR.EST[ 

-· ···- FA -20/ 
Ho- OE IMIOAOES / ('t/HA) 

RECIPIENTES. 

SERVICIO• SE.PARADOR A .BAJ4 TEHPEMlllRA f'OSDIJM• ,,40/f?/i?ON TAL 

TIPO D« Fl..UIX>• LIOIJIOO• ,.41,~0..f~~..{"ó.5 FWJO• ~ :.,,G!b~~,~~' ~·.~~¡~¡.. 
VAPOR O GAS• .+'/~OCA~JO• .z:-1.P.S.::.N#~DDCStOloO _.. ,,0.,9:.~ 

n:W'CR.A TUllA ' OPfAAQON• soºr o.-. /,,.,ó .. ~ 

PR~Ofil' Of'EaACION• 3CO "4~1 ~ ª.;, DISEÑO> "'º .'.lo_,.~..pz. 04'.r 

OIMEHSIONES' LOH~TUO T.T.' /4,,. ... /q OIAME:TRO• ~8,......{; Pf.SO APROX.•r/oo /..,!: 

HlVQ.• HORWAL•5D:t:~ .D.-4.NG:eo MAXIM015o:tL'JB. ~MIMlllO• "'°"".....-:, 
MATERJA1.ES• CASCAROH•AC .s.4 -.ZSS~C!. ESPESOR• /$/;1. ,,.~/~ CABEZA.8 1 AC .sA-185 i;.../! 
MALLA SIEAlRADORA ' ESPE30R• ~ r~¿ 

catROS!Ottl PEAN.• CASCARON• ;f., ,_ ... -t CAlllEZA!• !iti ,,,...,/,, 

AISU.MtUCTO ,-..:o 

RECU6AIMIEHTO INTERNO .~o 

BOQUILLAS ... DIAMETRO SERVICIO 

/ .s ,.,,,. ... ".]; ,...""-'-é.uTAC/C>AI' 

2 5 ,,. ... /q lJ~:SC.AA'~ K;. 6AS 

3 z ....... ~ "~~""' 151 • 
•-.< I ti - /w cOJflr.f!Oo<. ~ ,.,,,,.., ,_, 1 V,z ,,. ... -'> co.1'<7>110... ¿:,._· .n.r~LfoU.f 

B /'/l. /a ca~oc to..- ,.ur:;s"°"" 

• :;., _,,, ~c;4"'-M~"'(>U4 

N O TAS 
(tJ cAIJe~.l...l E..(.~.07/<;;4J -2 :1 

12.)S< A<&i<.,vlf"<U" p,.,,,_.. Pe" ...,~,,_,e.u - .Je CC>,.,,T..C.<>,:...e...e.4 G< ~~ 

.:w;-~,, ..... ~r. "-/{}<J/"'C-~A.>,,JJc . 

~),,, ..... ..,.,./C.tl~¿- ~ ..(.<U .l'OO.->IU4.r 1 

~.l .J<~-&..llr ~ir~~N7""-T,,VA.. 



_, ª .. TA /t'IOb(..N .. O M SEPARAC./ON A 8AJA reNPtRA rueA 

·-·u-·- CAMPO M(..ISPACJ Pé.WéX. i!óJYA .SuR.tf57"E 

-· ··- .FA~ 202 
No- Dl UNIDAOES / ('UNA) 

RECIPIENTES. 

SER'nCto• KUNVLALlOR. D..- SOL.(/C./O?'!< D< <i ,t../('OL POSDON• h'ORl?OH7"At. 

TlPO DE fl.JJIDO• LIQUIOQ1LYU./.:::~..v.;S.c./c:Ol ~F\..UJO• o.~ 9/,.,.,;..,..·,, DEHSIOAD1 t:B.9?.l~jw 

VAPOft O GAS, fUJJO• OOCSIDILO R!.L. • 

TDftKAT\MA• .,......"'°", 2.H .... Dl:d'eo• !J..Z~-p 

PRUIOOO• Of'E:RACIOM• /./. ;> ./~ #.../.9 1 .. , DISEÑO' /8 ./.b~~1Z oáJ. 

OIWEN&IOHES 1 LONGITUD T.T.' ./8,,,,..,'_'.9 D\AWETRO• ./2 ,P-'j PESO APROX.• ¿g;; /.Ó 

NIVEL• NORllW..•50 ~ L>C< N,,,..""Cn:o WAXJMO•JAU.Kt ~MlNMO• 6 ,........,~ 

MATERIAL!S• CA.S(!IJK)NoACl',O:o ~ ~ ESPEX>R• ~ /.1• J"4 CABEZAS' J.!f:RC. "''CAi~ 
MAU..A SEMJllADORA • "'º so ,l!J;;6/<J.l~.-eF ESPE30R1 

-1°" PEltM,• CASCAFtOfl • >'P. />'-' ::9 CAl!EZAS' Yr;o. ,.,. ......... .9 

NSLAWIEKTO • H O 

AEOJDRIWl!NTO INTERN0 1 ,-e 

BOQUILLAS (2) 

••• DlAMETRO SERVICIO 

, "A.,...-11 ...... ,,,.,1'~1A..-,.:o..J 

2 *,.,..../, t)<"'.H.A'l!(iA. 

3 111.z ,......1,. r~c..>~ b~ ,..,, 1v0:·,_ , /Vi.,... ... :, .r.1Y.:>1fA..OCL µc t..hVeL 

N O TAS 

'') (!.A~.6.$ E.t.JPT.IC"A.J 2 .' ' 
'" ,A u.!JJCAC,..o.>v ,,,. ,...., ..,,_ 

QU./L,!.A.1 EJ so.<~e...._.,,.'°"-

.;i?<SP"!.G'.rt:;•A..J TA. ?'"_.V,.., 



PLANTA Ma!>VLO ,,. SGPARAC'/O:?Y. ... 8AJA rE-4Pé.l!A,TLJA:A. 

LCCAUZACION CA,._., Po MV.SPAC~ Pé"-'CX. i!-DHA .s u.e .c.s 'Té. 

CLAVE F.8- 20/ 

H• DE UNIDADES / Cv..vA) 

RECIPIENTES ATMOSFERICbS. 

SERVICIO• Dé:Pa.í -'re ,,~- .SO-<. u C/0,,...,, ,,.,.. cj.L../C:O,t. 

FLUIDO• .O/é"T/~f:~ 6.J:./C o¿_ A4 ? s •/.,,. 
TEMPERATURA• A,._,,.ca,,,eN. :re 

VISCOSIDAD' 1'0 c.p " 90 •,.e-

CAPAC.DAD• "?;.-93. s 9/n 

OIAVETRO• .,,. 2. ,o ..... -1; ALllJRA 1 ..::6 ,co..,/q 

MATERIALES• TECH01....cao Al:.~FOJCIOa "'Gi!le:>""~RPO•,t.~•t. "~ 

CORROSIOH PERM..' V<e. ,.,,w. .1f .....,.,., A/1'- ........ ,., ... 

BOQUILLAS 

"•· OIANETRO SERVICIO , .ol,k..::.....,11 ¿,.:;;s~~'°' 

2 ~-'*-/" ""-'°'JCA.DOA! ,,_. N'°"-----,, Jl/z. '*u~ ,1DfC..S.IXX°_ K )',l'l~l. 

1-
,_ 

. 

-- - - -

NOTAS 

(/) .<A v..e....:Ac10.N """ 
,.., •o 

6/U/C.l.4J "' 
1Ze-,,:M'6""Z..ur~ _ 

7"1'VA. -
-· 

1--

.. 

1--------



- ·-· ,<f/)¿t/LO .JE SEPA~AC/Od A &!JA TEMr'E~ATVAA 

C41V,OO MVSPA e,, PENEX. cO?/A .St/R.é .ST E. 

...... FL>- 20//A 
H .. D[ UHIOADCI z ( ¿ios.) 

RECIPIENTES 

SERVlcao• ¡:'/¿_ TRO L>ó" so¿(./C/OH .t>e í$<1C::O.!._ POSICIOll• VC.e'T"/C:: /"'-<'.. 

TIPO De:. l'UllDO• LIQUID01MU/~p¿~/rot. -!SC:l'UJ.IO• o.~ 9/-'>/..,.,,,,., OEH51DAD1"8.'i1 ,~,....·~ 

VAPOR O GAS• fUJ.IO' m:JCIOAD !EL,• 

TEWIJIA.....-A• Of'ERACIOll• 2.3'f .. ,F DllÜc>• 3¿.,10;-......... OPERACION• I Z? 3 1.Sp...I¡;<" o.&..r. D15EÑO> .15.?B 1.1/_,.,4 z ·""· 
DI WEMSK:IME.S' LONGITUD T.T. • /B .PoJ~ DLt.WETRO• 12p..,/c PESO APROX.• 28';1- 16 

Nrvo..• NORMAL• IWCI"°' 111111910• 

WATERI~• CASCARON•~{) A<~N ESPESOR• I 0,,,......1j CA!llEZAS•A6'"~0 ...: GU#-. 

9'4UA U:MRAOOM • NO S<" /'2.EQ.llG.tl<r ESPCJOft• 

~°" Pf.:MI.• CASCA.RON• V8 _..-/4 CABEZAS• Ve. ,.. •. d!J 

AISU.llllDntl' "'º 
RECU8RIW1Dfr0 INTERNO• "'º 

BOQUILLAS (Z) 

••• DIAlllETRO SERVICIO 

I -'/.-'",.. .. 1 A ... /-é..c.J;Jlll..C;o>v 

2 ":,~ .. __.;, .:>es e.A.e 1$,A. 

NO TAS 

"' J.IN:rc'~AJO ,,,. CAll.dO~ 

A cT;VA€Jo. 



PLAHTA MObl/LO ,,,,, SEPA.RAC/0/V " 
....._,,, r~~,,PERArUA!A . 

UCAUZAOOH CA""-i'PC> /'--t'VS,t:::>...e..c::::_. .o~-,,,_,.ex. l?O-A S ._.-"!&"S7c"": 

a.AVE <;A • 2 º' /A. 

Na. CE t.tclDADES 2- C:: ..oo.s) 

BOMBAS RECIPROCANTES. 

SERVICIO• .ao.,,..._,dA .DO.S/,,C-,,.<:...c>. ..O o,...a .o. ,,,,. .S-<..ICOL. 

N...- --·-••1 2. <. .Dcu) 

.. ..,....-, z. C:: bO.l J ,,, 
N.... DE Tl.RBINAS• 

l..IQUJ001 ~c...:...:..-c,,o,..,, 
,,,. b/~ ;.-,...:;...--<J<S-<./C:O<. ~~ i".S •..<, 

OENSIOAD Rtt.ATIVA / . .105 

F'HESIC»C OE VAl'OR• 
,.,. , .l.b/p ...... /" <!; @ za~ºF 

VISCOSIDAD• 3 e- "'- 2.3-f' Dp 

Fl.UJO · NORWAL· "' .s+ .. ~}''"/...-...;.., WUIMO• o .6 8 ..... "" ..... ......,~......, 

TEMPERATURA "' BOMBEO• z 3-fºF" 

PRES ION DE SUCCIOH' ,47 ......... C>.l,.e-¿-..e/("""' PRES ION DE DE"""°' ,,590.~ <41/.-.~l db. 

---,..,., OlF" ___ NC -·· • ' s z s . ., .:-.i/.......,4z. 
CABEZA DIF"ENCIAL< ' ' .P/ ? . ·o 

t.i P S H 'º ,,, ¡~ C:: c/..1:,,oon~·•.le) 

POTENCIA' >/< ~,, 

MATERIAi..• ...-.e <".C.O ~~ < .o,..,,;,_ .so~ 

ACCIONADOR. 

MOTOR' e.L. <Fc:..:ne,,.e.o HP• , dP R.P.W.· 3 6-0<:> 

··-·-, "º V - .. / ---· . - . •o /s 

e- IELE: ~ "'" . ,, i'B . .s B'?U/p,t;~ "º M"'- .. ,....,....;...... . 
TURBINA• HP• R P.M.• 

VAPOR ... ENTRA~· 
VAPOR DE SAl..IOAr 

FLUJO DE VAPOR' 

• o T • • 
"' LA do-~.o. º"" ,,;.>e-..:..cvo Po.DeA.. AC::.C-'O?>'~~ CON HOTO~ 

<>€ e<::>-.au.s7,,.<=- ...._. ............. 7'F'~ .......... ú7/..<:.lr'~.::l0 GA> ~r"J"-'CH.14<. 

,A.,,...; ~.s .... co,._.,,o,Q/,.._.,,,.,;.A!-<. o 



PLANTA HO!JV.t.O ..oc- SEPAR.AC/ON A dA.JA re,,,...,~TU-'!4 

LCCAU""°" CA-Po ,,,....,vsP,,,e..c:_,P~~x. ~Oi"IA... s-VRc.s.r¿-. 

"'-""' ,,. ... - 20"- /.R. 

H.. O!: lHOADEI 2 e:: .o C>-S") 

BOMBAS RECI PROCANTES. 

SEJWICIO• 80,,._,8.0.. .D€ Aé'"PO..S 10::/0 .-,1 Dt:- t:;;.<.1..::oL. 

.... --&a, 2. l'.'._L;>OJ) 

.. ..,,,._, z e: t':>0.5) '" 
N... CE T\R81NAS• 

LQJll'V'l1 s. <=>"-'-'e::.,. o~ "'"" L)/"77"'/,f.€°,l',J. ($ .</CO.t. A' ?5 •/.., 

CENSIDAD RELATIVA: /, /CS 

PRtslCJf, DIE VAl'Oft• /4 ;> ,¿, 4-c..,/p2 "" 234°.C ••• '~~~.,/r; l "' J',f"',.,r::-

YISCOSIOl\O• /0 cp .,,,_ .YK •,,r 

"UJ.IO' MORlllAL• ~.ol5 s/n/...,.,..·_.., WAXIYO> !).03 a"~/..n,,......, 

T!VHRATURA .. DOllllllEO• A,._, 8/€,,c.J7~r 

PRE510fl CE SUCCION• ,.a.;r,.._.,os,,c-~""2 "e ,c.. PAESIOH DE DEOCARGA /sZB. 6 /b,#> ... ~~ aÁI. 

--·- /s"-=--rt. (6/,a> ...... /9 z 
CA8CZA Otf'[HCIAL• 3,.. ::5 6 .~ ,,..,,. o 

M P S H ""' p;.Q e c/,J.-on;",6/,.) 

POTENCIA• •/~ A'P 

MATERIAi • ,A t:G'A.ó ~< C,oL..dO.l'Y 

ACCIONADOR . 

MOTOft• .t:-L. C° C :nt2 I C O HP• ' NP R.P.W.• 3600 

"-·-· //C> V ---, / --- ,6.0/..S 

·-· '--"V . / '1 78. s .!J7o.-'_/,,;~ó @ coªc .. /o_.L..,.., 

TURBINA• HP• R.P.W' 
v·~ ......... -,. •. , 

VAPOR DE SALID"' 

f'UIJO DE VAPOR> 

N o T A$ 

"' .~ .6e>/Y'9 4 ,,,. /.2€C:.€YO po¿J.Jl4 ACC/e>.t.JA!li!JF ce~ 

µoroA!... .t>é C:0,,..._,6LJST,,..Ofy ,..IJ~ #A_, u.7'7'<:.Ji>~.00 

6AS "2<!!'.$,,..L>'-1~(.._ 



PLANTA #tNJtllO bE SEPARAC/OH A .SAJA reH.PE,,(ATVRA 

LOCllLIZACION CAHPO ~u.sPAC_, P€N~X. eoHA .S V.RISSTE. 

CLAVE GB- zo.1 /A. 
No. DE UNIDADES z. (L.'los) 

COMPRESORES CENTRIFUGOS 

SERVICIO: e o,,._, .O,e~..so .e De .,...., RC~/.?)VA.C:.. ti H P 1 Z 960 H,n 

ETAPAS• " 
FLUIDO 1 "~.s ,,¿_~S/l:>VA.~ 

PESO MOLECULAR• 20.~.lb 1b/o'.ó-.I'>?<. 1 DENSIDAD REL.: o."'º' 

CAPACIOA01 , <. 9SZ PC"T "" ~,,.;....,, -' rt ..... ,....,...,,~ ....... ,,..,# s ... n...1°"' 

PRESI O~ OE succ10N' z 9.,. ;¡o .lh/,.. .. -1; l o~.r. 

;t.~~PERATURA OE SUCCION . /30 •F 

FACTOR OE CO,..P RE SI 8 ILIOAO A CONO. DE SUCCIOH 1 0·9'-

PRES ION OE DESCARGA• / 2 ? "!!; s 16,4--'4Z a6J 

TEMPERATURA OE OESCARGA1 320 ºr 
FACTOR OE COMPRESIBh .. IDAD A CONO. OE OE6CAROA e . ,,. 
RELACION OE COl'IPRE910N• 

"· 3 
RELACION OE CALORES ESPE CI FICOS: '· ~·-FLUJO ' 91>0 3 1b/-.,,• ..--.. 

VELOCIOAi:: • "'" 
~ p ,.._, 

SURGE• ... OE LA CAPACIDAD z 

EFICIENCIA i"OLITROPICA• o ~,. 

MATERIAL1 ,e,..c.E'.<Z.O -L G ,,... .<. eo ,..,, 

ACCIONADOR 

TIPO: E.!.Et::.;r/.!,,.<:.c..:> HP• 3000 
,,,,. R P M• 

VOLTAJE: <JI /{.o~ FASES: "' F'RECl:reHCIA: "º "'~ CARCIJJA '""' p.LLl("d.0. "' """""'~ 
VAPOR: FLUJO ' 

- - ----
ENTRADA• SALIDA: 

COMBúSTl8LE : LHV' ,,. 2 ~e.. • A7"'/¡"if'I e 
roif y """'" 

NO TAS 
,,, ,¡;:¿ e o <V.Pe.Esa .e: bé ,t!C¿E ... O p°"'A A<..c IC> UA-'<!.SIE° ce~ '4'0ro.J ,,.-

C.o-i!JU ~7,,.0,.., ,,. .N ?E""A?.H A. ~IVP"e,,,,.,,.,_,.oo - .... ~,_ .a ,u~~ ~ C°""'A4W#t;o 

(2) .<.IU DFNtrlUJ ,,.OiUt; J A MCNl'V All4.J .f().AJ •• ,_. /C'- , .. A : l.'- 8" 



IV. 10.b. ARREGLO PRELilUUAR DE EQUIPO DE PROCESO. 
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FACULTAD DE 

MAESTRIA EN INGENI ERIA DE 
QUI MICA 

PROYECTOS 
MODULO DE SEPARACIOH A BAJA TEMPERATURA 

PLANO DE LOCA LIZACION GENERAL 

CAMPO MUSPAC 
DIAGRAMA- 310 

ESC.• l •800 ACOT.: m. 
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NOTAS 

1- El Ór1a qu• N prnento urci dellmltada por 101 
coordenodo1 ~-25.ooo a H-es.ooo 1 E-165.000 a 

~; 2ºJ!·º1~~¡1r;~~o~º~~~~ra1~75~:V~~onsfo J~' d•I pla· 

2·- Para 1111 ~d11lo1 que 11 ubican ol natl• del 1a• 
parr1 prlnclpal di tubería, la itl1po1Jclon di 101 !. 
q11Jpo1 11 ln,1na a lo prn1ntado ¡ 11 41clr

1
con rn 

p1cto al narh dtl md'dulo, prlrn1to 11 t1ndr ·an. Jo 
1arH 1 11 stporador 1 dl1pui1 lo• compr•torts. 

s-- E1ta1 1qulpo1 corrnpo!ldtn al m&dulo ubicado al 
nort• dll 1oport1 principal di tuberlo,101 q111 m 
cutntron al uh p1rt1n1c1n al nufdula q.11 
11 pr111nto. 

UNAM 
MAESTRIA EN 

FACULTAD 
INGENIERIA 

DE QUIMICA 
DE PROYECTOS 

MODULO OE SEPARAOON A BAJA TEMPERATURA 

Pl.ANO DE LOCAl.IZAOOH GENERAL DE EQUIPO 

O 1 A O RANA~.520 
CAMPO MUSPAC 

ESC.• 1•200 ACOT.1 111 
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V. ESfIMAOO DE LA INVERSION. 



La finnl idad de este ;;:apítulo es obtener la estünaci6n de la inversión 

fija para los sistemas de separaci6n objeto de este e!itudio. Los esti

m.1dos de la inversión fija presentan diversos grados de aproximación, 
desde estimaciones de orden de magnitud, basadas en un mínimo de infor_ 

m..1ci6n (la cual debe incluir necesariamente la capacid.:ld de los siste
mas }" la natur:tle:a del proce:;o <le separación), hasta estimaciones pr~ 

cisns basndas en planos r especificaciones detallados. Entre estos -

dos nivele:; Je aproximaci6n existen otros cu:-a precisión depende fundf!_ 

mentalmente del grado de ayancc en el estudio del prorccto. 

Ln Asociaci6n ,\mcrican.• de Ingenieros de Costos considera las siguien
tes categorías para <lidios csti.';1,;jJos. { 18, l9) 

1. ESfl,\1.:\L'O DE ORDES DE :.l.\G.':111JU. Se rcali:a sin datos de ingcnieria 

detallados se basa en el monto de inversiones similares anteriores. 

Es norrn.1lmcnte cspcraJo que el gratlo de exactitud varíe dentro de 
+ SO':. y - 30'!.. Se Jencmi11a también como csti.m.:i.do aproximado o de 

proporción. 

ESfL'l-\00 PARA PRESUPUESTO. Un estimado de este tipo se prepara -
con el uso de diagramzts de flujo, cspecificaci6n de equipo prin

cipal y arreglo de este (."quipo. El grado de aproximación se ubica 

dentro de <+- 40~ y - 15\. Se conoce también corro estinudo prelimi

nar. 

3. ESfU.lAJXJ DEFINITI\'O. Como su nombre lo indica, se prepara a par-

tir de datos de ingeniería muy definidos; es decir, se basa en c.::, 

pccificacioncs y dibujos de ingeniería completos y en invcstigaci2: 

ncs del ~itio en donde se instalará la plnnta. El grado de exact) 

tud de este estimado varía de + 15\ a - 5\, Se denomina t:unbi6n • 

no cst.imado Uetall.:ido, 



Considerando que el objeto de este estudio es la ccrnparación de alter

nativas de proceso y, la informaci6n &enernda pnra cada altcrnativ-..l, -

el estimado que se presenta es del tipo para presupuesto o preliminar. 

Adicionalr.:ente,sc solicit6 a compañins fabricantes de equipo para la 

industria petrolera nnciona 1, la cotización de los sistcr.1as p.tra así -

tener tula 'referencia adicional. 

El método genernl empleado para ln ei;timnci6n Je la inversión fija se

pucde considerar que corresponde al de porcentaje de equipo, (l l)dcbido 
n que se parte del costo del equipo mayor (elcm.:-ntos cl:1ve), el que c.?_ 

tablecc las necesülades para los otros elementos del costo de la plan

ta, )' los costos de los dcm:'is ccrn¡Joncntcs de l::i lnvcrsión fijn ~e de -

tenninan por medio de factores. Algunos Je los métodos particulares -

m.'is comwunentc empleados que caen dentro del ::ímbito de este método ge
neral son: (l 9) 

a) :-.léto<lo <le los módulos. (.'.:O) 

b) Método de Lang. 

e) Métodos analrticos. 

El método de los m6<lulos est::í basado en una técnica desarrollad.:i por -

K.M. Guthrie; (ZO) este método considera seis módulos diferentes que -

agnipan a los elementos de costo principales, de estos módulos cinco -

representan costos directos y uno agnipa costos indirectos de acuerdo

ª la siguiente clasificación: 

• Módulo de proceso químico. 

*Módulo de manejo de s6lidos. 

"'?>kXlulo de desarrollo tlel sitio. 

* M6dulo de edificios industriales. 

* /'-Ddulo <le servicios. 

"' :..kXJulo <le in<lircctos. 
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Tomando en cuenta la infonnaci6n disponible de cada sistcro de separa

ción, se nplicó el m6t~o propuesto por Guthrie para el módulo de pro

ceso químico y a partir de éste se Jelerrninó el cstim."ICo consicleranJo

los factores propuestos por éste }' otros autores, (B • 11 •21 ) ,\demás, el -

costo de equipo Jetcnninaclo por la aplicación del concepto modular, -

sirve de b:ise pnra estimar la invcrsiún por otros métodos; sin embar

go el método modular da más flexibilidad y será el presentado. 

V. 1.a. SlSfE.'l-\ DE SEP,\R.\CIO.'J EN fffAPAS. 

Ml.;IOOO DC LOS l-OOOLOS. 

}ODULO DE PROCCSO QUIMICO. 

RECIPIE.\TES. 

De l:< gráfica 5 de la referencia 20, costos en dólares, con base a 1968. 

OJSTO = COSTO B..\.SE X· 1~1 X ¡:p 

CLAVE OJSTO BASE f)I FP cosro 
(dl•) [di •l 

FA-101 1 500 1.0 2.50 3 750 

FA-102 1 100 1.0 1. 15 1 265 

FA· 103 1 100 1.0 1.00 _!_J.!!!!. 
6 115 

OOt>IBAS CE.\TRIRJGAS ( !~LUYE ACCia-t\IOR) 

De la gr!ifica 6 de la referencia 20, costos l'n dólares en base a 1968. 

GA-101 R 900 

íH 

1.32 

Fo 

1.0 

1.0 

C05TO .. oosro llASE X l~I X ro 
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Q).\IPIIBSORES RECIPPDO.."o7ES 

(INCLUYE f.NFRIAIXJR 11'.TERETAPAS Y ACCIOKAOOR), 

re ln gráfica 8 de la referencia 20, costo:; en dólares en base a 1968. 

GRAVE 

GB-101 
GB;to1 R 

COSCO " COSTO BASE X FD 

SS 000 

FO 

1.29 

1.82 

d ' 
74 820 

105 560 

180 380 

Los costos anteriores son representativos de un t:ridulo, si se ccnsid~ 

ran los 10 r.M5dulos de separación se tiene: 

RECIPlF..\'TES 

BOMBAS. 

CCf.IPRF..SORES 

61 150 dls. 

23 760 dls. 

803 soo dls. 

DESARHOLLO DEL ~üWI.0 UE PROCESO. 

EQUIPOS. RECIPif:.\'íES OC!>IBAS O:MPRESORES 

M·\G.i..!llUD. 61 150 23 260 1 803 800 

msro DE EQülPO 
RJB ( EQ) 3. 24'1. 1.26'1. 95.5\ 

FACTOR DE ~·V\TE 
RIALES EN C.\\Ú\J 
(FMA). X 1.645 X 1.715 X 1.5i6 

1-L\TERIAL DlRECTC 

(HD:EQ+m) 5.33 2. 16 150.51 

RELACION X 0.37 X 0.41 X 0.37 
( L\/:>ID) 

MA,\D [JE OBl~A 
DIRECTA Fl~ 
CAMPO (LA) 1. 97 0.886 55.7 

cosro 01 RE ero 7 .30 3.046 206. 21 
( CIP 1..A +M fl) 
-

EL costo total es: l 888 710 ( 2.165 56 ) .. ..t 090 115 Jt:;. 
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MJIX..11.0 TffiAL 

1 888 710 

100\ 

X 1.580 

158 

U.37 

28.:'iSb 

216.556 



~DIJJLO DE DESARROU.O DEL SITIO. 

Para ~ontinuilr' ln nplicnci6n del método propuesto por Guthrie, se re

quiere 1nfoIT.'.aci6n m;ís detallada., de mejoras al terreno, que la disP.2, 

nible; sin embargo, si se considera que este método es del tipo de -

-(actores dCsgi.~~ados y mátcrinles pnrn mejorar el terreno con respec

to ai-__ costo de ?'llÚpo, este factor incluye el costo de mno de obra -

correspondiente, en base a Wl análisis de informaci6n de las rcfcren

cias·s, 11, 20 y 21 se consideró on s~ respecto nl co"to de equipo. 

Costo del m6dulo de desarrollo del sitio: 

1 SSS 710 ( 0.08) dls. "'· 151 097 dls. 

~OilJI.O DE EDIFICIOS I~WSfRl.-\l.ES. 

Para este concepto se consider6 un porcentaje de 25\ rcsp~to al cos

to de equipo de proceso. ta:oando en cuenta In inforrnaci6n disponiblc

en las referencias S, 11, 20 y 21, así como el tipo de construcción 

requerida. Este porcentaje incluye 5\ referente a estructuras. 

1 SSS ilO ( 0.~5) dls. "' 472 177 dls. 

~ODUI.D DE SER\'lCIOS ,\lJXILI.-\RES. 

Para estimar el costo de equipo de servicios auxiliares, se analiz6 -

la inform."Jción disponible en h1s referencias S, 11, ::o}' 21, y se in-

cluyó el costo del recipiente para alm.iccnnr los condensados rccupcr!!_ 
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dos. El- factor considerado es de 10\, éste no incluye el i:O$to de -

equipo_ para almacenamiento. 

1 888 710 ( 0.10) + 630 ººº ::ic 819 094 

El costo del recipiente esférico de almacenamiento se obtuvo de info!. 

mnci6n contenida en la figura 17 de la referencia 20. 

Costo tot:11 de directos: 

" Méxlulo dc proceso. 4 090 115 dls. 

1r. !·Uulo de desarrollo del 
sitio. 151 097 dls. 

* :.&J.ulo de edificios 
industriales. 472 177 dls. 

" !-iX!ulo de servicios 
auxiliares. 819 094 dls. 

1UT AL DE DI RECTOS CD 5 532 483 dls. 

!-Ol)ULJ) DE l:\DlREGTOS: 

Este m6dulo contiene a los siguientes rubros: Fletes, seguros e im -

puestos, ingeniería y supervisi6n y gastos de construcción para los -

que se consideraron los siguientes porcentajes: 5, 10 y 10, respecti

vamente, estos valores se obtuvieron nnalizando la infornt.'.lci6n corre~ 

pendiente contenida en las referencias s, 11, 20 y Z 1 , referida al - -

costo de directos. 

Total indirectos: 5 532 483 ( 0.25) dls. = 1 383 121 dls. 

Cl "' 1 383 121 dls. 

CDSTO 1UI"AL: 

Para determinar el costo total se rcqucren introducir las contingcn 
cias y honorarios del contratista para lo que se consideraron 15 y 3'!. 

respectivamente, relacionados estos valores a los costos directos e -
indirectos. 
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* Costo directo. S 532 -483 dls. 

*Costo indirecto.· 1 383 :121- dls. 
* Honor~rios- del: c"orit.ratiS;ta~- --c's 532 483-+ 1 -383 121) O. 03 • 

CDSTO TOTAL: 

CT: 

2 074 468 dls. 

(5 532 483 + 1 383 121) 0,15 A 

1 037 341 dls. 

8 160 413 dls. 

s 160 413 dls. 

Para nctuali:ar costos es necesario aplicar índices: 

Estimado del costo de la planta a octubre de 1986~ 

Empleando 1ndices del Economics lndicators del Cotmcil of Econanics 

. .\dvisers. 

11'."DICE PRQ\IEDIO 1986 358.5 
INDICE PRO>IEDIO 1968 116.7 

OJS!O 19S6 a 160 413 ( 358.S) dl TI6."7" s. 

OJSTO 19S6 ., s 160 413 ( 3.07 ) dls. 

cosro 1986 "" 25 052 ·168 dls. 

IZO 



V. 1. b. SISTEMA DE SEPAR<\CIO.N A BAJA TBlPERATURA. 

MElOOO DE LOS ~D!lILOS 

~üDULO DE PROCESO QUIMICO. 

~-

Recipientes de las torres ( (ig 5,_referencia 29-) 
. 

cosro BASE 
·. 

COSTO CLAVE "'' 
. FP 

(Jl s) _ (dls) 

DA-201 6 300 1.0 1.20 7 560 

~· (Fig 5, referencia 20). 

Costo (incluye instalación) 750 dls. 

!NfERCi'\J.IBI,\OORES DE C-\LOR. 

Oc IL'lz y envolvente (Pigura 3, rcfcrcnci11 20). 

msro = cnsro BASE ( FO + FP ) fM 

O.AVE '"(~!!';"_..;, FD FP R-1 cosro l:Qu•. '-'"' s.1rr ..... ,;u. 1 S IMI J_.\.RES ( dls1 1 

f-:.t\-201 ( Se incluye en el costo del pnquctc de rcfrigeracion). 

EA-202 
7 ººº 1.35 o. 1 !.O 9 450 1 9 -150 

EA-203 1 7 000 J.0 o. 1 J.0 lB 700 2 37 'ºº 
EA- 205 321 0.85 o.o '·º 273 1 27 3 

f6ID TOTAL: " 113 
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ENFRIAOOS POR AIRE. ( Fig •. 4, referencia 20). 

CLAVE 

EC-201 

RECIPIENfE..5. 

l CLAVE 

IFA-201 

FA-202 

co~~ .. cosro BASE e· FP + FT_ -•. FM ) 

UJ>Tu .'Í~¿ 
(.1¡!; 

13 ººº 

COS1v w.,;:11: 
r _,. - l 

2 000 

160 

FP ·. 

1.05 

1.0 

1.0 

FM 

Ff 

o;os 

FP 

1.20 

1.00 

P,.t 

o 

!
FB-201 
FD-~01 

Se incluirá dent.ro del rubro de servicios 

J 11 lncluyl 

160 1 1.0 1 2.5 

el costo del fuipo FD-201 ~ 

lnlB.r\S RECIPROCA\'TES. ( Fig. 7, referencia 20) 

(Incluye accionndor ). 

COSlU .. cosro BASE X P.-1 X ro. 

CLAVE cosro w...::i~ 
FM FO (d1sl 

G\-201 1 700 1.32 1.0 

G\-202 900 1. 32 1.0 

11 Inclure el costo de las bcmba.s GA-201 R y GA-202 R 

1 1 1 

122 

CDSlU 
(dlsl 

14 300 

~•v 

(dl~) 

2 <100 

160 

auxiliares. 

<100 11 

2 960 

UJSTO 

( ,,, "' 
4 448 11 

....l..l.Th. 11 

6 824 



CXJ.IPRESORES CENTIURJGOS. (Incluye accionador). 

cosro .. COSlO Bl\SE X FM. 

CU.VE CDSro llASE R-1 COSTO 
(dls) (d!sl 

GB-201 320 000 1.0 640 ººº * 
• INCLUYE EL oosro DEL EQUIPO GB-201 R. 

1 1 

Si se consideran los 10 módulos se tiene: 

• lOIUIBS • 83 100 dls 

• INI'ERú\.\ffilAI.lJRES llE ü\LOR DE 
11\Z Y EliVOLVENI'E. 471 230 dls 

• INrERC.;V.IBIAOORES DE CALOR 
ENFRIAOClS POR ;\IR.E, 143 000 d!s 

• RECIPIE.\.í.CS • 29 600 dls 

• BOMBAS. 68 240 d!s 

• CO\IPHESORES • 6 ..ioo ooo dls 
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OESARROl.l.D DEI. f.Dll.n.D DE Procrso. 

l>~GNITUU 83 100 ·171 230 143 000 29 600 68 240 Ci400000 7 195 170 
EC~JlllJS TORRES llAZ y ~V. ENF.l\JR 

REClPIENTI llCl>!lli\S CU-ll'llESORE TOfAL AIRE 
cosro UE EQUIPO 1.15':. 
HJB (EQ) 

Ci.541. 1.9R'l. 0.41\ 0.95'\ HM.97\ 100':. 

FACI'OR DE MATf:RIALliS X 2.038 
EN CAf.UlQ (I~~) 

X J ,(1~9 X 1.311 X 1.6•15 X 1. 715 X 1.576 1.58 

Mo\TERil\L DlllliCTO 2.34 
(MD• EQ+m) 

11. 11 2.59 0.67 l.ú3 1•10 158 

RELl\CION (J.Nf.UJ) X 0.48 X 0.35 X 0.24 X 0,37 X 0.41 X 0.37 0.369 
f.WIO DE OBRA DE 112 
RECTA E..\/ OOro 

3.89 0.62 0.24 0.66 51.8 58.33 

( JA J 

COSI'O DlHECl'O. 3.46 15 3.21 0.91 2.29 191.46 216.33 
(CO .. l.A+l>UJ) 

El costo total es: 15 565 311 dls. 



1-0UJLO DEL DESARROLLO DF.L SITIO, 

Considerando que el área acondicionada es pr~cticomcnte la misma, se S!:!_ 

puso que el costo para este rubro sea igual para ambos alternativ:is. 

1-0IX.JU) DE EDIFICIOS r~wsmrALES. 

Debido a que se tendrian los mismos edificios industriales éste módulo

cs equivalente. 

:.oWLO DE SERVICIOS AUXILIARES. 

Adem.1s de considerar los costos del sistema de separaci6n en etapas p.'!ra 

este rubro se incluyó el relativo a rcfrigcr~1ción y alr:i..1ccnar.lcnto de -

dietilcngl icol. 

Para rcfrigcracion mecánica (Fig. JB, referencia 20) 

55 ooo dls 1.31) ,,, 72 oso dls. 

Para el sistcfll1l completo 720 500 dls. 

Costo del recipiente, 1:a-.::01 ( Fig 1 ~, referencia 20) 

2 .::oo dls. 

Para el sistema completo 22 000 dls. 

I!l total sera: 

819 09~ + 720 500 + 2l 000 ) dls. 1 561 594 dls. 
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COSlú TOTAL DE DIRECTOS: 

11 ,\lJDIJU) DE PROCESO. 

" ~lJOOLO DE DES •. \ROOLlO DEL SITIO. 

" ?-ODUID DE EDIFICIOS INIXJSfRIALES. 

• l'-ODUID !JE SERVICIOS AUXILIARES, 

1UfAL DE DIRECTOS CD = 

l'-ODULO DE INDIRECTOS. 

15 565 311 dls. 

151 097 dls. 

472 177 dls • 

561 594 dls. 

17 750 179 dls 

Se considcr6 el mismo costo que para el sistema de scparacion en etapas 

1 383 121 dls. 

El costo total es: 

CT • ( 17 750 179 + 1 383 121 + contingencias + honorarios ) dls. 

CT • [19 133 300 + 19 130 300 ( 0.03) • 19 133 300 ( O. 15) ]dls. 

CT • ( 19 133 300 + 573 999 + 2 S69 995 ) dls. 

CT • 22 577 zg.i Jls 

Actual izando el costo anterior a octubre de 1936, dado que rcprcsenta

el costo para 1968, se obtuvo: 

Costo estimado a octubre 
de 1986 22 577 29.l ( 3.07) dls. 

69 312 292 dls. 

Con objeto de disponer de una estimación adicional de costo y verificar 

la exactitud del rrétodo empleado, se solicit6 a cor.ipafiías fabricantes de 

equipo p:ira 111 industria petrolera nacional, la cotiz.o.ción de los siste

mas. La cotización se obtuvo proporcionando la capacidad y materiales -

de fabricación de los equipos, las condiciones bajo las cuales funcionan 

y los diagramas de flujo de los procesos respectivos. 
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Los rubros considerados en la cotizaci6n m!i.s completa, proporcionaJa 

por una compnfiia fabricante son: 

1. INGP-llERL\ QUE INCLUYE: a.tlminaci6n de ingeniería b5sica r desa

rrollo de ingeniería de detalle para el diseño y constn1cci6n de

las plantas, procura de equipo y stnn.inistro de m.'Uluales de arran

que, operación y mantenimiento de las plantas. 

Z. SERVICIOS DE OON'rnDL DE PROYECTO: La compañta proporcionaria un

programa de procuración, fabricaci6n, suministro, montaje y entr.!::. 

ga de equipo. 

3. ECUifü E INSfRl..Dll~T:\CIO."J: segGn se indica en los diagramas de 

flujo. 

4. PREAPARACIO!\CS DE I'.'Sf,\L\CIO~T-:5 eléctricas para las intcrconcxi~ 

nes. 

S. Pl:-.'TUHA: l.impicza de superficies y acabado de pintura anticorro

siva. En los casos que marquen l::ts especificaciones se h.::trií el -

gal van izado. 

6. AISW\MIDITO TER.'IICO en equipos y tuberías que lo requieran. 

7. ENS#IBLE EN SU PIJ\1'.'TA: Se consideran dentro de la cotización las 

horas-hombre nccesarius para el ensamble de lo$ equipos r lll3tcri!!_ 

les de fabricaci6n de tubcrí::t y acero estructural que deberán mof!. 

t::trsc en el campo. 

8. SERVICIO DE SUPERVISION, ensamble y de la puesta en opcraci6n. 

9. PRUEBAS l-IIDROSfATICAS y de operación del equipo en el arranque. 
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10. Partes de repuesto en accesorios, para arranque y dos afias de op.!:, 

raci6n, tales como instn.micntos, controles y bombas. 

En base a los rubros considerados por el fabricante, los precios cotiZ!!, 

dos para cada uno de los sistem.,s de scparaci6n son: 

A. !>\6dulo de scp..1raci6n en etapas. 

19 863 812 dls( 2 029 •70 )K= 27 078 769 dls. 
1 -l8B.90 

B. Módulo de scparaci6n a baja temperatura: 

38 920 600 dls ( 2 029 •90)K = 53 057 380 dls. 
1 -l88.90 

Tomando en cuenta In '\"ariacH5n entre los estimados, los coti:.mlos y los

obtenidos er.iplcando el método de Guthrie, y la diferencia que representa 

el costo de una alternativa respecto a la otra; para continuar con las

partes siguientes del estudio se considerarán los estimados obtenidas de 

In cotizaci6n debido a que la probabilidad de ser m.1s confiables es mayor.C 19) 

• 2 029. iO El cociente ¡ 488 . 90 .representn la actualización de abril a octubre 

de 1986; empleando los indices de prc-cios productor del Banco N:.ici.2_ 

nal de México. 
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VI. FSTIM.\DJ na cosro DE PROOOCCION. 
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Para determinar la rentabilidad dt! un proyecto industrial se requie

ren: arJ~ de la .estirnaci~n de la inversi~n fija, los cstim.:idos t;l!! 
to del costo de producci6n como del c:ipital Je trabajo, puesto que -

la uti1i::.aci6n de estos estim."'ldos pcnni.te detenninar los ingresos y 

egresos necesarios para operar las instalaciones a los niveles pre

vistos. Esto pcnnitc a su vez hacer pron~sticos del costo unitario 

de producci6n y obtener las utiliJm.les derivables de la opcruci6n de 

las instalaciones, así como Jetenninar diversos coeficientes que ser. 
virán para llevar a cabo la c\•aluaci6n econ6mica del proyecto. 

C.On objeto de considcrnr todos los elementos que intc1-vicncn en el 

costo de producci6n, en el proccsamic-nto de hidrocarburos por cada 
sistema, se toOO en cuenta la clasificaci6n que se prescntn a conti
nuaci6n. (S ,ll) 

SISTfl.~\ DE SEPARACirn EV I:.TAP,.\S. 

VI .1. a. cosros DIREClOS. 

\'ARIABLES. 

Materia Prima: 

La capacidad Je la planta está referida al flujo tic gas que es ca

paz de m.1nejar, la recupernci6n de hidrocarburos líquidos que se -
alimentan así COIIX) los recuperados dependen de las condiciones de 

alimentnci6n y el procesarr..icnto que se proporcione. Adcm.'Ís, los -
precios que se tomaron en cuenta para estimar el costo de la nli

mentaci6n son precios al consumidor; para contiJUJar con la cvalua
ci6n ccon6m.ica se considcr6 que el precio de la alimentaci6n es ~ 

equivalente a la corriente en fase vapor, véase el np6ndicc C.b. 

Por lo tanto: 

89.3 _s_ 
kg representa el costo de materia prima. 
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La capacidad de opcr~ci6n nonmtl de cada m6dulo es de 25 t.r-n)CSD, por 

lo que la capaci~d del sistema es ~e 250 r-r>.lPCSD q~e equivalen a, -
tomando en cuenta también la capacidad de diseño: 

39 085.6 ~ X 
25 1-flIPCSD 
28 ~t-U'CSU X 10 " 348 978.6 J5.!L 

h 

Si se refiere anualmente, para efectos de cvaluaci6n ccon6mica. 

348 978.6 .E&.. 
. h 

X ...liJL 
d 

X 

El costo de materia prima por ai1o es: 

3 057 052 536 

3 057 052 536 _fil;_ X 8ig.3 $ 
ruto 272 995 ººº 000 

Referido al volúmcn es: 

348 978.6 if- X 
24 h 
-d- X 

d 
250 :-.r.n•cs X 89.3 +s-. 

2.99 _L 2.99 -'-- X 
eic3 105.S s 

PCS pie~ m' 
~ 

0.02837 mº 

Sctvicios auxiliares: 

Energía cl6ctrica: 

205.1 

2.99 s 
l'CS"" 

205.1 X 
25 1-MPCSD 
28 1-MPCSD X 10 m&lulo 1 831.25 k\\ 

Si se cal01la el consumo anunl: 

1 831.25 kh' X 

El costo es: 

24 h 
-d-

365 J. 
n¡¡o 

16 041 750 ~ X 14.16 $ 
afio Í-W .h 

16 041 750 k\\.h 
añO 

227 151 180 ~ 



Mano de obra de o~rnci6n: 

Catcgorí.n 

Encargado de planta 
Auxiliar del encargado de 

Operador de la. 
Operador de Za. 

Obrero general 
Jefe de almacén 

Vigilnncia 
Limpieza 

• Incluye prestaciones. 

TOTAL 

Supervisi6n: 

Categoría 

Superintendente ge
neral 
Supervisor de proceso 

Supervisor mcc6nico
eléctrico 

lnclu)'c pres tacioncs. 

C.'111tidad 

3 

P. 3 

3 

3 

3 

1 
3 

1 

44 750 792 

Cantidad 

1 

1 

1 

Costo Unitario Anual 

$ 3 797 Zl7 

$ z 570 734 

$ 2 385 734 

$ 1 982 812 

$ 1 529 328 

$ 1 764 340 

$ 1 577 697 

$ 1 455 886 

Costo Unitario Anual 

s 4 363 564 

$ 4 099 201 

s .: 099 201 

TOTAL 12 561 966 ~o 

Mantenimiento: 

Se torr6 en cuenta el ~\ de la invcrsi6n fija: 

Z7 078 769 dls ( 0.03) "' 812 363 

que equivalen, de arucrdo a la paridad 88~ 
$ 
dls n ..L 717 316 529 año 
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Careos de laboratorio: 

Se consideró un 3\ de la numo de obra.: 

~ 44 750 792 J_ 
nño 

(O. 03) "' 1 342 524 

C.Ostos variubles totnlcs incluyendo 5\ de contingencias: 

(27~ 998 122 991 + 1~ 699 906 150) .JlO • 287 698 029 141 _t_ 
año 

Para obtener un estimado de este nibro se considcr6 un 30':. de la -
m:mo de obra, supcrvisi6n y mantenimiento. 

(44 750 792 + lZ 561 966 + 717 ~16 590) ~o (0.~0} = 232 ~88 804 

Costos fijos totales incluyendo S\ de contingencias: 

( 232 ~88 804 + 11 619 440 ) __!_ 
afio 244 008 244 ~ 

VI. 2.a. rosros INDIIlliCfOS 

Dcpreciaci6n: 

_.l. 
año 

Se estim6 mediante la tendencia lineal y considerando 10\ del vnlor 

de rescate del costo de equipo, cal01ltindosc éste de acuerdo a la 

cotizaci6n presentada y un 23\ respecto a la misma. Este 23\ se -
obtuvo tomando en rucnta el cstiJMdo <le invcrsi6n de aa.icrtlo al m.§. 

todo de Guthrie; es decir se considcr6 el costo de equipo, respec
to a la invcrsi6n fija total. 
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Costo de equipo: 

27 078 769 dls (0.2~) A 6 228 117 dls 

La dcprccinci6n scr6.: (6 228 11710 622 811.7) dls ""560 530 5 dls 
año ' ""'3ful 

Si el tipo de cambio en octubre de 1986 fue de 

preciaci6n es: 494 948 458 * 
Amortiwci6n: 

_L 
883 dls la depre-

Para calo.ilar este concepto se tom6 en a.tcnta, un período de 10 afios. 

Amorti=:aci6n 27 078 769 6 228 117 

Amortizaci6n: 2 085 065. 2 

10 

dls 
ano 

De acuerdo al tipo de cumbia de 883 

1 841 112 572 ~o 

Seguros sobre la planta. 

__j_ será de: 
año 

Este costo suele presentar un egreso anll.:'.l.l del 1\ de la inversi6n 
fija. (8) 

27 078 769 (0,01) dls 270 787 ,69 dls 
Ol\O 

Esta cnntidad equivale a 2~9 105 5~0 

El costo total de indirectos, inclurendo 5\ de contingencias, es: 

e z s15 166 560 + i25 758 328 ) _L 
año 2 703 924 888 _L 

aí\o 
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VI.3.a. COSTOS DE DISfRiliJCION. 

Administrnt.ivos: 

Se considero un 5\ ele ingresos por vent.as. 

Los product.os obtenidos son: 

Gas residual de alt.a presión: 

26 748.2 _fil¡_ 
h X 

25 za X 10 

2 092 091 357 

Gas residual de baja presi6n: 

X 
24 h 
-¡¡-

Jg:__ 
nño 

X 
365 d 

---¡;;;¡;-

509.46 ~ X * X 10 X ~ X ~ 

39 847 oso +a 

Condensados rc0.1pcrados: 

11 827.28 ~ X 25 24 h 28 X 10 X -d- X 

925 062 257 
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Ingresos: 

2 092 091 357 .!&_ (89.9 1gi 188 079 012 994 _L 
af\O año 

39 847 oso .!&_ (122.Z f,¡-i 4 869 309 510 _L 
año año 

925 062 257 .!&_ (186.1 f,¡-i 172 154 086 027 _L 
año año 

TOTAL 365 102 408 531 _L 
af\O 

El costo administrati\'o es: 18 255 120 427 _$_ 
af\o 

Costo de distribuci6n r ventas: 

Se estim6 utilizando el 2% de costo de pro<lucci6n, incluyendo todos 

los costos anteriores. 

0.02 (287 698 029 141 + 244 008 244 + 2 703 924 888 

+ 18 255 120 427) $/afio 

El costo de distribuci6n y ventas es: 

6 177 421 654 $/año 

El costo total de distribuci6n incluyendo 5\ de contingencias, es: 

( 24 4~2 542 081 + 1 221 627 105 ) Ja
0 

" 25 654 169 186 
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El costo total de producci6n está formado por: 

Rubro 

Directos varinbles 
Directos fijos 
Indirectos 
Dis tribuci6n 

TOTAL 

287 698 029 141 

244 008 244 

2 703 924 888 

25 654 169 186 

316 300 131 459 

Si el costo total se relaciona al flujo alimentado se tiene: 

Costo de Producci6n • 103.48 
$ 

kg de alimcntaci6n 

Los cála.ilos anteriores se presentan sintetizados en la Tabla 3, 
en donde los valores entre pnréntcsis representan el equivalente 
en miles de d6lares. 
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TABLA 3. E5I'JMA.00 DEL cosro DE PROOOOCION PARA B. SISfH.IA. DE SEPA

RACION EN ETAPAS. lDS NJMEROS ENTRE PARENTFSIS REPRESEN

TAN M dls/nfio. 

Capacidad de procesamiento: 3 057 052.536 '!': (91 250 l-M pCS/w1o) 

cosros n1RECTOS FIJOS VARIABLES 

?-N $ 1-f.I $ 
a¡¡o- a;;¡¡-

r>btcria prima 272 995.000 (309 167.610) 

Servicios au~iliarcs: 

Energía eléctrica 227.151 257.249) 

M.mo de obra 44.750 ( 50.680) 

Supervis i6n 12.561 ( 14.226) 

Mantenimiento 717.316 ( 812.363) 

Cargos de laboratorio 1.342 ( 1.520) 
(30\ de mano de obra, 

supcrvisi6n y man-

tcni.micnto) 232 .389 (263.181) 

Contingencias 11.619 ( 13.159) 13 699.906 e 15 515.182¡ 

SlJB1UTAL 244.008 (276.340) l87 698.029 (325 818 .8~0) 

oosros INDIRECTOS ~N $ 
ANO 

Dcprcciaci6n 494 .949 560.531) 

Amorti:z:aci6n 1 841.112 (2 085.065) 

Seguros 239.105 ( 270. 787) 
Contingencias 128. 758 ( 145.819) 

SJBIUTAL 2 703.924 (3 062.202) 
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TABLA 3. ( CONfl~11\CION 

msros DE DISffiIBUCION 

Administrativos 
Distribuci6n y ventas 
Contingencias 

SUB1UfAL 

cosro rorAL 316 300.131 

ano 

18 255.120 

6 177 .422 

1 221.627 

25 654 .169 

~ 
año 

(20 673.975) 

( 6 995.947) 

( 1 383.496) 

(29 053.418) 

(358 210. 790) 

$ oosro DE PRDIX.JCCIOO: 103.48 kg de alimentación 

0.1172 dls 
kg de al imcntaciÓn 

SISfJJ.IA. DE SEPARACI~ A BAJA IDlPERA1URA 

VI.l.b. cosros DIRECTOS. 

VARIABLES. 

Materia prima: 

Tratándose de una comparac~6n de procesos de scparaci6n y que se -
tiene la misma alimcntaci6n~ los criterios aplicados al sistema de 
separación en etapas son válidos para el sistema a baja tcmperatur~. 
el costo de materia prima es: 

272 995 000 000 _L 
afio 
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Scr.-ic.ios au.'tiliaros: 

Enorsíó eléctrica 

2 372. 7 k\1 
ñi6Julo 

2 37Z. 7 _1!L. 
mSdulo 

X 

El consuno anual es: 

Zl 18~~8 kW X 
24 h -¡¡--

El costo es: 

185 SiB 848 J9i:..h.._ X 
ru1o 

Agua de proceso: 

2S t.r.IPSCD 
X 10 m6<lulo . 

28 iMPCSD 

" 
365 d 

---¡¡fu) . 185 578 848 

l.J.16 $ 
lo< ·h 

= 2 6Z7 796 ·188 

21 !B..t.B 

111·h 
iiiiO 

J..... 
año 

1.Bi E.. 
h 

25 }MPCSO 
C zs r-MP""'csn,,__ __ 10 16.696 ~ 

Referido aru.ial.mcntc, se tiene: 

16.696 ií8- X -1¡1-11. X 

El costo es: 

J;g_ 146 256.96 afio X 0.39 

365 d 
-¡¡¡ro- ..Jis_ ~ 146 256.96 ano 

~ .. 57 0.10 '"~º 
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Suministro de operaci6n (agente ~único) 

Dietilcnglicol 

S.6 ..ls!L X 
25 t.t-tPC.SD 

X 10 so j;g_ 
h 28 t.Y.lPCSD h 

so -li8 X 
24 h 

X 
365 d 438 ººº 

_fil¡_ .- ano año 

El costo es: 

438 000 J\g_ X 546 * 239 148 ººº J_ 
rulo año 

Mano de obra de opcraci6n: 

Adicionalmente al personal que opera el sistema en etapas se requie
re: 

Categoría 

Especialista en canpreso
rcs 

Operador de primera 

Obrero general 

Cantidad 

3 

TOTAL: 44 750 792 + 19 457 388 ) 

Supervisi6n: 

_¡_ 
afio 

Costo wii tario anual 

s 2 570 734 

s 2 385 734 

s l 529 328 

64 208 180 _¡_ 
ai\o 

Se requiere el mismo personal, que en el sistema de rcparaci6n en -
etapas, para rcaliz.ar esta acti\'itb.d, el costo es: 

12 561 966 _s_ 
""º 
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f.lantenirnicnto: 

Se estim6 aplicando el 3\ de la invcrsi6n fija: 

dls dls 53 057 ~6 (O.O~) afio .. 1 591 7Z2 afio 

La cantidad anterior equivale a: 

1 391 721.S dls 
afio X 

Cargos de laboratorio: 

..!!]U_ 
dls 1 405 490 155 

Se estim6 considerando el mismo costo que el sistema en etapas• es -

decir: 

1 342 524 

Cargos variables totales inclurendo si lle contingencias: 

(277 345 604 353 + l~ 867 280 218) __L 
nño 

FIJOS 

291 212 884 571 _L 
afio 

Parn este rubro se considcr6 trurbién el 30\ de la mano lle obra, su
pcrvi.si6n y mantenimiento. 

(64 208 180 + 12 561 966 + 1 405 490 155) (0.30) ~ 

444 678 090 R~O 

Costos fijos incluyen.Jo 5\ lle contingencias: 

(444 678 090 + 22 233 905) _L 
ru1o 

.. 466 911 995 _L 
ru1o 
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YJ.2.b. COSTOS INDIRECTOS. 

Depreciaci6n: 

Aplicando el mismo criterio que en el sistema de separaci6n en etapas, 

considerando el ~1\ del costo de equipo respecto n In inversi6n fija y 

la cotizaci6n presentncla se tiene: 

Costo de equipo: 

53 057 386 dls (0.~1) 16 447 790 dls. 

lo cual pcnnitc calcular la dcprcciací6n: 

16 447 790 - 1 644 779 
10 

<lls 

""º 
1 480 301.1 

1 480 301.1 <lls 
:ifiO 1 307 !OS 871 

Aroortizaci6n: 

Tomando en cuenta un período de 10 ru1os: 

Arnortizaci6n 53 057 386 16 447 790 dls 

1\mortizaci6n: 3 660 960 

10 ano 

dls 

""º 
De aOJerdo al tipo de cambio se tiene: 

3 GGO 960 dls ~ 
año x dls 
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Seguros sobre la planta: 

Se considera Wl costo equivalente, por este rubro, al del sistema de 
separación en etapas, su vnlor es: 

239 105 530 ~ 

El costo total de indirectos, incluyendo 5\ de contingencias es: 

(4 778 8~9 081 + 238 941 954) ~ .. 5 017 781 035 ~ 

VI.3.b. rosros DE DISTIUBUCION. 

Puesto que la infraestructura para comercializar los productos es si
milar al proceso de sepa1~ci6n en etapas, se tomaron los mismos costos 

correspondientes a este rubro, 

Costo administrntiyo: 18 255 120 427 _L 
afio 

Costo Je distribuci6n )' ventas: 6 177 ,1z1 654 _$_ 

ª"º 
Contingencias: 1 2Zl 627 105 

El costo total de distribución incluyendo las contingencias es: 

Z5 654 169 186 _L 
afio 
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El costo total de producci6n está integrado por: 

Rubro 

Directos variables 

Directos fijos 
Indirectos 
Distribuci6n 

TOTAL 

291 212 884 571 

466 911 995 

5 017 781 035 

25 654 169 186 

322 351 746 787 

Si el costo total se relaciona al flujo alimentado se obtiene: 

Costo de producci6n: 105.49 
$ 

kg de alimentación. 

Los costos anteriores se presentan resumidos en la Tabla ' 
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TABLA 4. - ESíDt.\00 DEL cosro DE PROIJJCCION PARA EL SISfH>lA DE SEPA

RACION A BAJA IDIPERA1URA. WS MR>tEIDS 001ffi PARENTESIS 
REPRESE\ TAN M dls/afio. 

Capacidad de proces;unicnto: 3 057 052 536 

( 91 250 ,.M PCS/nño ) 

oosros DIRECIUS 

Materia prima 

Se~icios auxiliares: 

Energía eléctrica 

Agua de proceso 

Suministros Je opc-

raci6n 

Mano de obra 
Supervisión 

Mantenimiento 

Cargos de labora-

torio 

(~O~ de mano Je obra, 

supcrvisi6n y m.::mtc-

nimicnto) 

Contingencias 

FIJOS 

f.M S 
~ 

VAR1ABLES 

1-M S 
-¡¡¡¡o-

272 995.000 

2 627.;96 

0.057 

239.148 

64 .208 
12.561 

1 405.490 

1.342 

,¡44 .678 (503. 599) 

22.234 ( 25 .180) 13 867 .280 

(309 167 .610) 

2 975.987) 

0,065) 

( 270.835) 

( 72.716) 
( 14.226) 

1 591.722) 

l. 520) 

e 15 104.734) 

SUBTOTAL 466.912 (528.779) 291 212.882 (329 799,415) 

146 



TABLA 4. ( <XmTh1JACION ) 

COSTOS INDIRECTOS 

Depreciaci~n 

J\m::lrtiznci6n 
Seguros 

Contingencias 

SUB1UfAL 

msros DE DISIRIBUCION 

Aclm.inistrativos 

Distribuci6n y 
ventas 

Contingencias 

SUBlDTAL 

cosro TOTAL 

cosro DE PRODUCCIQ.>.;: 

»1$ 
ano 

1 307 .106 

3 232.628 

239.105 

238.942 

s ·011-. 781 

ol\o 

-is 2sS:120 

6 177 .422 
1 221.627 

25 654.169 

322 351. 744 

105.49 

0.1194 
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( 3 660.960 ) 

( 270. 787 ) 

( 270.602 ) 

e s 682.6so i 

e 20 613·. 91s > 

e 6 995.947 > 
( 1 383.496 ) 

29 0$3.418 

(365 06-l. 262 

s 
kg de alimentaci6n 

dls 
kg de alimcntaci6n 



VII. ESTL\1\00 DEL CAP!TiU. DE 1RABAJO. 
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El capital de trabajo, pnra ambos sistemas, se calcul6 de acuerdo a -
ln siguiente exprcsi6n: (S,ll) 

capital de·trabajo activo circulante pasivo circulante 

Con rCspecto al activo circulante se detenni.naron los siguientes ni

bros: 
Inventario de materias primas. 
Inventario de producto tenninado. 
Efectivo en caja. 
G..icntas por cobrar. 

El pasivo circulante se detennin6 en base al dinero requerido de las 
a.icntas por pugar. 

ACTIVO CIROJLrU..-fE. 

Inventario de Materias prlma.s: 

Para a.iantificnr el invcqtario de materia prima se tom6 como base el 
procesamiento de la planta durante 15 días de opernci6n, su \'alar es: 

39 085.6 S X 
h 

.li_ X 10 X 28 . 

125 632 286 kg X 89 .3 _L 
kg 

Inventario de producto te1minado: 

z~ h X 15 d 125 632 286 kg 

s 11 218 960 000 

Este inventario se calcu16, tornando como base 15 días de proch.icci6n 
valuado al costo de producción. 

125 632 286 kg X 103.48 s 13 000 ~20 000 
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Efectivo en caja. · 

Para cala.ilar este· ntbt'O se considcr6 el equivalente a 15 días de pro
ducci6fl. \'alor.~do al Costo de mam.ifactura: 

SU valor es : 

$ l~ ººº 420 ººº 
Cuentas por cobrar: 

Se consider6 que los productos los pagaran los clientes a los ~o --
d1ns. 

Gas residual de alta presi6n: 

'6 "48 ., lss._ X 
- I ·- h ~:xlOx 24 h ---cr-- X ~Q d '" 171 952 714 kg 

171 952 71~ kg X 89.9 

Gas resic!ual de baja presión: 

509.46 ..1&._ X .1.§_ X 10 X 
h 28 

3 275 100 kg .x 122.Z 

Condensados reaipcrados: 

_L 
kg 

~ $ 15 458 540 

~ X 30 d '" 3 275 100 kg 

s 400 217 220 

11 827, 25 -fiS- X ~: X 10 X 2á h X 30 d "' 76 032 514 

76 032 51~ kg X 186.1 ~ • $ 14 149 650 000 
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El total es: 

$ 30 008 400 000 

Por lo tanto• el activo circulante es: 

$ 67 228 200 000 

PASIVO CIRa.JW\NTE, 

Cuentas par Pagar: 

Se consider6 un mes de producci6n ,·aluado al costo de producci6n. 

39 085.6 ~ X ~~ X 10 X z~ h X 30 d • 251 264 572 kg 

251 264 572 kg X 103,48 

CAPITAL DE TRABAJO. 

s 
kg" s 

El cnpital de trabajo es por consiguiente: 

s 41 227 360 000 

que equivale a 46 690.102 MJls 

!6 000 840 ººº 

La relaci6n de capital de trabajo <l invcrsi6n de cnpital total es: 

s 41 22i 360 000 
100 .. 63%. 

27 07B 769 1.lls (88~ afs ) + S 41 227 360 000 
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Este \.'Ulor es válido para procesos en los que se obtienen ¡1roductos 

de demanda estacional debido a los inventarios considerables que de
ben mantenerse por períodos apreciables de tiempo (ll). Sin crrbnrgo, 

este no es el caso de los sistcmns que se analizan; por consiguiente 
se optó por calcular el cnpital de trabajo considerando el 10\ de la 

inversión total. 

Para el sistema en etapas se tiene: 

27 078 769 dls X 883 

0.90 

_s_ 
<lls X 0.10 

Para el sistema a baja temperatura: 

53 057 386 dls X 8$3 

s z 656 728 114 

s 
tliS x 0.10 ,. s s zas s19 093 

0.90 

Considerando el mismo valor pnra ambos sistemas se tiene: 

s 2 656 728 114 

que equivalen a: 

S 3 OOS 752.111 dls. 
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VIII. ESIUDIO DE Ra.TABILII1\D. 
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515113'-li\ DE SEPARACIO!\' el l:.lAPAS. 

ESfAOO PROFOPJ.1,\ DE PEIDlDAS Y GANr\.'.:CL\S. 

Para estimar la situnci6n ccon6mica de los sistemas de sepnrnci6n es 
necesario preparar los Estados Preforma de Pérdidas y Ganancias. ya 
que pc1mitcn visuali:ar los resultados esperados ccxro consecuencia -
de ln opcraci6n prevista. 

Pnra establecer el Estado Profonna de P6rdidns y Ganancias se consi
deró 100\ de capital propio • 

• Vfl..'TAS: 

Consid1.n·ando que se obtienen tres productos, gas residual de al ta 
presi6n, gas residl4,l de baja presi6n y condensados, los ingresos 
por ventas representan la siguiente cantidad lo OJal se obtuvo en 
el punto Vl.3.a. 

365 102 •\08 531 _L 
nf\o 

que equivalen n: 

365 102 .ios 531 

o bien 

_s_ 
mlo X 

413 ·ISO 

dls 
883 s 

M dls 
-rurc;---

lo cual puede desglosarse en: 

Gas residual de alta presi6n: 

2 092 091 357 E_ 
año 

(89.9 s -¡¡g l 
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.\13 479 511 

213 ººº 014 
dls 
nf\o 

'.::-.. 



~9 847 050 ~fto (122.2 ~) e dls 
SSTSl = 5 514 507 dls 

ano 

Condensados recuperados: 

925 062 257 (186.l ,+i dls 
("88IT) .. 194 964 990 dls 

afio 

• oosro DE LO PRDDUCIOO: 

Costos fijos 276.340 M dls 
afio 

Costos variables 325 818.830 M dls 
afio 

Costos indirectos :; 062.202 M dls 

TOTAL 329 157.372 M dls 
afio 

. i.a utilidad bruta será: 

(41~ 480 • 329 157.~72) t-i <lls 
afio "' 84 322.628 M dls 

""º 
Los costos de distribuci6n son: 

29 053.418 M dls 
afio 

Lo cual establece lll\a utilidad antes de imp.Jestos o utilidad de · 
opcraci6n de: 

(84 ~22.628 29 053.418) M dls 
af\o 

.. 55 269.210 M <lls 
año 
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Para determinar la utilidad neta se consider6 el 4 2\ de impuestos y 

10\ para el reparto de utilidades, por lo tanto: 

Los impuestos cqui\'alen a: 

SS 269.ZlO M dls 
afio 

(0.42) 23 213.068 M dls 
ni\o 

y el monto de reparto de utilidades es: 

SS 269.210 M <lls 
ni\o 

(0.10) 5 526.921 M dls 
afio 

La utilidaJ. neta es, poi· consiguit~ntc: 

(SS 269. 210 28 739.989) M dls 
afio 26 529.221 M dls 

afio 

Estos \'alorcs son \•tÍlidos del afio 1 al afio 10. 
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TABLA S. ESTAOO PROFOW.L\ UE PERDIDAS Y GANANCIAS PAM EL PROCESO DE SEPARJ\CION E'>l' ETAPAS. 

MILES DE DOLARES 

1 9 8 8 1 9 8 9 1 9 9 o 1 9 9 1 1 9 9 2 1 9 9 3 
1 z 3 4 5 6 

VOLlJ.lEN DE VThTAS (Ton) 

Gas residual A. P. 2 092 091 2 092 091 2 092 091 2 092 091 2 092 091 z 092 091 

Gas rcsidunl B. P. 39 847 39 847 39 847 39 847 39 847 39 847 

Condcnsndos 925 062 925 062 925 062 925 062 925 062 925 062 

PRECIO DE vrNTA (dls/Ton) 

Gas rosidunl A. P. 101.812 101.812 101.812 101.812 101.812 101.812 

Cas residual B. P. 138.392 138 .392 138. 392 138.392 138.392 138 .39Z 

Condensados 210.759 210. 759 210.759 210. 759 210. 759 210. 759 

VALOR DE VlNfAS •113 480 413 480 413 480 413 480 413 480 413 480 

cosros DE LO 11RODUCIOO 

Fijos 276.340 276.340 276.340 276.340 276.340 276.340 

Variables 325 818.830 325 818.830 325 818. 830 325 818.830 325 818.830 325 818.830 

Indirectos 3 602.202 3 602.202 3 602,202 3 602.202 3 602.202 3 602.202 

TOTAL 329 157 .372 329 157.372 329 157 ,372 329 157 .372 329 157 .372 3Z9 157,372 

lffILIDJ\IJ BRlifA 84 322.628 84 322.628 84 322.628 84 322.628 84 322.628 84 322.628 

OJSIO DE DISTRIBUCION 29 053.418 z9 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 

lITILIDAD DE OPEV\CIU~ 55 269. 210 55 269.210 55 269. 210 55 269.210 55 269.210 55 269.210 

IMPUESTOS 23 213.068 23 213.068 23 213,068 23 213.068 Z3 213.068 23 213.068 
HEPAR'l'O BE lITILIDADES s 526.921 s 526;921 5 526.921 ' S26,921 ' 52fl.921 s 526,921 

lfl'ILIDAD !'.'hl1\ 26 529. 221 26 529.221 26 529,221 26 529.221 Z6 529.221 26 529.221 



... ·--·---·~--.---------· .. ---. . -·~" _,_ _., '• --- ' 

TABI.A 5. ( CDNfThUACION ) 

1 9 9 4 l 9 g 5 1 9 g 6 1 9 9 7 

7 8 9 10 

2 092 1191 2 092 091 2 092 091 2 092 091 

39 847 39 847 39 847 39 847 

925 062 925 06Z 92!"1 06Z 925 0()2 

101.812 101.812 101.812 101.SlZ 

138.392 138.392 138.392 138 .392 

210.759 210.759 210.759 210.759 

413 480 413 480 413 480 413 480 

276.340 276.340 276.340 276 .340 

325 818 .830 325 818.830 325 818 .830 3Z5 818.830 

3 602.202 3 602.202 3 602 .202 3 602.202 

329 157.372 329 157 .372 329 157 .372 329 157 .372 

8•1 322.628 84 322.628 84 322.628 84 322.628 

29 053.418 29 053 .418 29 053.418 29 053.418 

55 269. 210 55 269. 210 55 269.210 55 269.210 

23 213.068 ,23 213.068 23 213.068 23 213.068 

5 526.921 5 526.921 s 526.921 5 526.921 

26 529.221 26 529.ZZl 26 529.221 26 529.221 



VIII.l. FLUJO DE EFECTIVO. 

La dctenninaci6n del flujó de cfecti\·o, es un aspecto importante de · 
realizar puesto que constituye la base de las técnicas de evaluación, 
que se utilizan más frecuentemente, para medir los costos y beneficios 
de los proyectos industriales, 

Para c.ala.tlar el flujo de efectivo anual se utiliz6 ln siguiente cx
prcsi6n: 

Flujo de efectivo K Entradas de efectivo - Salidas de efectivo 

VIII.1.a. FLUJO DE EFECfIVO. 

Para el afio O. 

Salida de efectivo 
Sali<ln de efectivo 
Fntrada de efectivo 

Flujo de efectivo 

Para el año l. 

Salida de cfccti\'o 
&ilida de efectivo 

Fntrada de efectivo 

f:ntrada de efectivo 

Entrada de efectivo 
Flujo de efectivo 

In,·crsi6n fija 
2i 078.769 M dls. 
O ; puesto que no está operando el 

sistana. 
- 27 078.769 M dls. 
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Capital de trabajo 
3 008.iSZ Mdls. 

Utilidad neta + Dcprcciaci6n + Amor· 
tizaci6n. 
(26 529.221 + 560.531 + 2 085.065) 
M dls. 

29 174 .817 M dls. 

26 166.065 Mdls. 



Para los años 2 a 9, 

s~lida de efectivo 
Entrada de efectivo 

Entrada. de efectivo 
flujo de cfccti\'O 

Para el afio 10. 

Salida de efectivo 
EntruJa de efectivo 

Entrada de efectivo 

l'ntrada de efectivo 

o 
Entrada ano 1 
29 174.817 M dls. 

29 174.817 M dls. 

o 
Utilidad neta + Dcprcci3ci6n + 

,\mortizaci6n + Capital de trabajo 

+ Valor de rescate 

(26 529.221 + 560.531 + 2 085.065 

+ 3 008. 752 + 622.811) ~I dls. 

32 806.380 M dls. 

F.J1 la Tabla 6 se presenta el flujo de efectivo, vúli<lo para el sis
tL'ffi,~ rlc scparaci6n en etapas. 
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TABLA 6. FWJO DE EFECTIVO PAi~ EL SISTEMA. DE SEPARACION EN ETAPAS. 

- MILES DE DOLARES -

1 9 8 7 1 9 8 8 1 9 8 9 l 9 9 o 1 9 9 1 1 9 9 2 

o 1 2 3 4 5 

lfI'lLl[lAf) NHTA o 26 529.221 26 529.ZZl 26 529.221 26 529. 2Zl 26 529.221 

DEPRECIACION o 560.531 560.531 560.531 560,531 560.531 

A\DRTI ZACICN o 2 085.065 2 085.065 2 085.065 2 085.065 2 085.0ó5 

CAPITAL DE 11tAMJO o o o o o o 
VALOR DE HESCA.TE o o o o o o 

TCJfAL ENTflADAS 111: 

EFl:CTlVO o 29 174.817 29 l 7·1.817 .!9 l7•J,817 29 17•1.817 29 174.817 

H'jVEHSlU~ Fl.JA 27 078. 7ú9 o o o o o 

INVERSION DE CAPITAL 

DE TMBAJO (} 3 008.752 o o o o 

TOTAL SAL IDAS flli 

Eff:CTlVO 27 078.769 3 008.752 o o o o 

FLUJO };L"IU DE 

EFECTIVO 27 078.769 26 166.065 29 174.817 29 174.817 29 174 .817 29 174.817 



TABLA 6. ( CONr1"UACION ) 

1 9 9 3 1 9 9 4 1 9 9 5 1 9 9 6 1 9 9 7 

6 7 8 9 10 

26 529. 221 26 529 • .?21 Zó 529.221 26 529.221 26 529.221 

560.531 560.531 560.531 560.531 560.531 

2 085 .065 2 085.065 2 085.065 2 085.065 2 085.065 

o o o o 3 008.752 

o o o o 622.811 

29 174.817 29 174.817 29 174 .817 29 174.817 32 806.380 

o o o o o 

o o o o o 

o o o o o 

29 174.817 29 174 .817 29 174.817 29 174.817 32 806.380 



VIII.2.a. REUJPERACION DB LA Il\VERSION. 

C:Omo su nombre lo indica, este índice de evaluación establece el pe

ríodo en el cual la suma de las utiliJ.ades netas m:J.s la depreciaci6n 

y runortizaci6n, pcnnitc recuperar la invcrsi6n fija del prorecto. 

Para detcnninar este índice se debe ca.lcular el flujo de efectivo acu
mulado sumando al flujo de efectivo del primer afio al del segundo afio, 
a la stunn de los dos primeros el tercero r así sucesivamente hasta que 

en Wl cierto año el flujo de efectivo aCtuttUlado supera o ib'Ualn a ln -

invcrsi6n fija inicial. 

MILES DE OOL.\RES - fl.UJO DE JNV. TOTAL SALIXJ SALOO ' 
EFECTIVO ACTIVO FIJO INICIAL ~ 

o ·27 Oi8.769 27 078.769 o -27 078. 769 
1 26 166.065 o -27 078. 769 -912.704 

2 29 174.817 o -912.704 28 262.113 

3 29 174.817 o 'ª 262.113 57 436.930 

4 29 174.817 o 57 436.930 86 bll.747 

5 29 174.817 o 86 611. 747 115 786.564 

6 29 174.817 o 115 786.584 144 961.381 

7 29 174.817 o 1•14 961.381 174 136.198 

8 z9 174.817 o 174 136.198 203 311.015 

9 29 174.817 o 203 311.015 232 ·185.832 
10 32 806.380 o 232 4$5.832 265 292.212 

IntcqJolando entre los aJ1os J y 2. 

Tiempo <le recuperación de la inversión 1. 031 ai'los 

1 afio 11 días 

• El saldo final equivale al flujo de efectivo acturl.llndo. 
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VIII.3.a. VAI.OR PRESD.TE NETO. ( 24 ) 

Este m~todo panl evaluar inversiones tiene en cuenta el valor del di

nero en el tiempo. El valor presente neto se define como el valor -

presente de lo corriente de ingresos menos el valor presente de egre

sos, Es importante mencionar que el mútodo del valor presente presu

pone que se \'a a aplicar wtn sola tasa de Jesoiento l(Ue puede igualar
se al costo de capital, y lo aplica a los ingresos y egresos futuros 

de la invcrsi6n a fin de l lcgar u obtener su vo.lor presente neto. 

Por otra partc, el valor presente neto pue<le resultar unn. cantidad 

positiva o nc~:,tiva. Si el valor presente neto es positivo, signifi

ca que la invcrsi6n tcndr{t una tasa inte1n<:1 de rendimiento 111.::iyor que 

la tasa r.le <lcsoicnto elegida; ..:n cu1LS .. •c-,.ll:nci.i. el proyecto :;crS acep

table. Por el contrario, si el valor presente neto es negativo, sig

nifica que la it~xcrsión tcndr;1 tma tasa intc1na Je rendimiento mcnor 
que la tasa <le Jescuento elegida; en tal situaci6n el proyecto se re

chazará. ,\ltcin~ti\-amcnte, tul v:ilor presente neto de cero indicn que 

la tasa inte1n:i. Je rendimiento Je la inversión }" la tasa de descuento 

son igu.1lcs. 

Por lo tanto, la sclccci6n de una tasa <le descuento adecuada es esen

cial para el método de valor presente neto, ya que una inversión pl"o

pucsta puede tener un valor presente neto positivo o negativo depen

diendo de 101 tusa que se use para descontar los futuros flujo de e

fectivo. r'llfldmncntlamente, la tasa lle descuento clcgi<ln debe ser la 

tasa minbrj 

in\·ers i6n. 

inversiones 

de rcnJimicnto requerida por la empresa para proyectos de 

Esta tasa mínima normalmente es del 20';, para el tipo de -
objeto de este estudio. ( 22, 23) 



La dcter.ninaci6n del \'alor presente neto se basa en el estado de flujo 

de efectivo, lo cual permite establecer la equivalencia de los flujos 

futuros de efectivo en dinero en el roomcnto de arranque de la planta. 

La cxpresi6n para calcularlo es la siguiente: 
n 

·¿ FLUJO DE EFECTIVO 

o 

131 valor obtenido es: 

VPN "' 93 315.061 M dls. 

para W1a tasa de Jcscucnlo i 20~ 

Algunas veces se se1ln.la que el métoJo del valor presente neto no pre

senta una visi6n real del trunafio relativo de las inversiones. Para -

hacer frente a esta objeción, alVJll.OS partidarios del método de valor 

presente neto h."\n sugerido que un Índice del Yt1.lor presente se c:ilcu

le, relacionando el valor presente de los iJ1grcsos con el valor pre

sente de los egresos, considerando que un valor mayor a 1 la invt>r

si6n es atractiva. La rclnci6n anterior se C.."\lcula mediante: 

l\'P VALOR PRESD.IE DE I%Rf.SOS 

l\l' 

IVP = 

!VP • 

Itl.'VERSION I!'ilCIAL 

V1\LOR PRESE!\TE Xl:.lO + I!\Vf.RSIOS 11\'ICIAL 

I!\YERSIO~ INICIAL 

93 315.061 + 2~ OiS.769 

27 078.769 

4.448 
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VIIl.4.a. 

Un segundo m6todo para evaluar inversiones que considera el valor del 

dinero en el ticwpo es el de tasa intc1n..1 de rendimiento ajustada con 

arreglo al tiempo. La cvaluaci6n de una propuesta de inversi6n por -
el método de la tosa interna ,Je rcnclimicnto requiere que se cnlOJlc -

la tasa efectiva de descuento (tasa de interés) que iguale el valor 
presente de ingresos con el valor presente de egresos. Esto equivale 

n igualar el valor presente neto n cero. Así 

o 

TASA DE DESQJE\.llJ 

10 

'º 30 

40 

50 

60 

70 
80 

90 

100 

110 

A.JJJO DE EFECflVO 

( 1 + TIR )fi 
o 

VAf.OR PRESE\'TE NEID 
M DLS 

!SO 852. 748 
93 365.061 
61 065.332 
41 313.163 
28 316.135 
19 256.246' 

12 640.962 
7 626. 255 

3 i07.191 

566.727 

-2 002.671 

Intcrpolam!o se: tiene que para Wl \•alar de O del valor presente neto 

corresponde una tasa intc1na de rendimiento de 102.206\. 



VIII.5.a. RETORNJ DEL\ l~VERSION.(ll) 

En estudios de Ingeniería Económica, 1:1 tusa de retorno de la inver

si6n se expresa ordinari:unentc sobre una base de porcentaje anual. 

La utilidad JivldiJa por la invcrsi6n inicial total representa nece

sarirunente un retorno fraccion.1rlo, si se nultiplica por cien esta -

fracci6n se obtic:nc el porcentaje de retorno Je la in\!ersi6n. El PTS?. 
ccdimiento nonnal es bnsar el porcentaje <le rcton10 :-c:ob1·e la invcr-

si6n total. Sin embargo, debido a que el equipo se deprecia durante 

su vida útil, es conveniente alb'Uil.US veces basar la tasa de retorno 

sobre una inversi6n estimada prooicdio durante la vida del prorecto. 

Con este método, la tasa de rcton10 se <ll'tcnnina di\·idicndo la utili

dad ruruol promc<lio entre la mitad de la inversi6n fija o bien la ln

versi6n fija menos el valor de salvamento estimado más el capital de 

trabajo. A<lcm5s, puede cala.ilarse a diferentes nh·clcs del estado -

de p6rdid..1s y ganancias, en el caso de este estudio se cnla.il6 a ni

'\'Cl de utilidad neta, es decir: 

tJrII.IDAD ,-.;ETA 
RO! • X 100 

l.\VBlSION FIJA - VALOR DE RESCATE + CAPITAL DE TRABAJO 

Como la utilidad neta es igual en todos los afias la utilidad prome

dio es igual a 26 528.519 dls/año. 

26 529. 221 H dls 
ROI x ion .. 90.04 

(27 078.769 - 622.811 + 3 008.752) M <lls 

Este valor es el misJTO para los rulos 1 a 10. 
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s1sn:MA DE SEPARACION ,\ B..\JA TBIPERATIIRA. 

EST,'\DO l'IIDFOR.\l.\, DE Pf:.RDID..\S Y GANi\.~CIAS. 

- VENli\S: 

Gas reshlu.,l 

25 372.3 {&- ( ~~ ~~~~~g ) (10) (24 +-) (365 ~º) "' 1 984 476 ~22 ~ 

1 984 476 322 J;.q_ 
año 

(85.4 -h-) .. 169 466 277 899 ___L 
afio 

que equivalen a: 191 930.1 

Condensados recuperados: 

M dls 
año 

13 4~9 • .l if (~~ ~~~~ ) (10) (2·1 +) (~65 ~º) .. 1 051 153 072 ~ 

1 051 153 Oi2 _!g_ (186.1 Li 
afio kg 

M dls M dls Cs 883 000) ~ 221 339.736 ~ 

Por lo que los ingresos por ventas son: 

(191 930.1 + Z21 5~9.736) ~I dls 
-mlO 
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cosro DE LO PROOOCIOO. 

Costos fijos: 

CoStos-vnriablcs: 

·costos indirectos: 

TO T-A-L 

La utilitlud bruta es: 

(41~ 469.8~6 - 336 010.884) 

52S.779 

3Z9 799.415 

s 682.650 

336 010.844 

!'-1 dls 
~ 

Los costos de distribucl6n son: 

29 053.418 

.lLllliL 
ª"º 

M dls 
--¡;¡¡¡;---

M dls 
---afiO 

M dls 
-afiO 

77 458.952 M dls 
afio 

Lo cual detcnnina una utilidad antes de impuestos o utilidad de opc
raci6n de: 

(77 458.952 - 29 053.418) M dls 
rifiO 48 405.534 M <lls ano 

Considerando 42\ y 10% por concepto de impuestos y reparto <le utilitlu
dcs. rcspcctivamcnte,sc obtiene: 

Impuestos: :?:O 330.324 

Reparto de utilidades: ..¡ 840.553 
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-ano 

M dls 
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tu utilidad neta es: 

M dls e 48 .io5.S34 - zs 110.s11J ~ Z3 234.656 M dls 
--¡¡¡¡¡;---

Los.valores anteriores son válidos del año 1 al afio 10, los que se -
presentan en la Tabla. 7. 
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TABLA 7, F.Sl'AOO PRDFORMA DE PEJUlIMS Y GANANCIAS PAJI.A EL PROCESO DE SEPARACI~ A BAJA Ta.fPHRA'IURA. 

- MILES UH lXJJ.ARf~ 

1 9 8 8 1 9 8 9 1 9 9 o 1 9 9 1 1 9 9 z 
1 2 3 4 s 

VOLUMEN DE V(NTAS (Ton) 

Gas l'cshlual l 98·1 476 1 984 476 l 984 •176 1 984 476 1 984 476 

Condensado~ 1 051 153 1 051 153 1 051 L53 1 051 153 1 051 153 

PRECIO DE VINrA (<llsfTon) 

Gas residual 96.716 96. 716 96.716 96. 716 96.716 

Condensados 210.759 210. 759 210. 759 210.759 210. 759 

VALOR DE VENTAS 413 469.836 413 469.836 413 469. 836 <113 469.836 413 469.836 

msros DE LO l'RODUClOO 

Fijos 528.779 528. 779 528. 779 528. 779 528.779 

Variables 329 799.415 329 799.415 329 799.415 329 799.415 329 799.415 

Indircct.os s 682.650 5 682.650 5 682.650 5 682.650 5 682.650 

TOTAL 336 010.844 336 010.844 336 010.844 336 010.844 336 010.884 

UTILIDAD BIUJl'A 77 458.952 77 <ISR.952 77 ·158,952 77 458.952 77 458. 952 

msro DE UlSJlUBUClON 29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 

Ufll.IDJ\D DE OPBtAGJON 48 405. 534 48 405. 534 ·18 405.534 48 405.534 48 405.534 

lf.ll11.JES'IUS zu 330.324 20 330.324 20 330.324 20 330.324 20 330.32•1 

Rl:.PAJtlU DE lif 11.lili\IJES 4 840.553 4 840.553 4 840.553 4 840.553 4 640.S53 
Ul'II.IDAD NEfA 23 234.656 23 234.656 23 234 .656 23 234.656 23 234.656 



TABLA 7. ( CONl'Th'U/\CION ) 

1 9 9 3 1 9 9 4 1 9 9 5 1 9 9 6 1 ·9 9 7 
6 7 8 9 10 

1 984 476 1 984 476 1 984 476 1 984 476 1 984 476 

1 051 153 1 051 153 1 051 153 1 051 153 1 051 153 

96.716 96. 716 96.716 96.716 96. 716 

210.759 210.759 210. 759 210.759 210.759 

413 469.836 413 469.836 413 469.836 413 469.836 413 469.836 

528.779 528. 779 528.779 528. 779 528. 779 

329 799.415 329 799.415 329 799.415 329 799.415 329 799.415 

s 682.650 5 68Z.650 5 682.650 5 682.650 s 682.650 

336 010.844 336 010.844 336 010.844 336 010.844 336 010.844 

77 458.952 77 458.952 77 458.952 77 458.952 77 458 .952 

29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 

48 405.534 48 405.534 48 405.534 48 405.534 48 405.534 

20 330.324 20 330.324 20 330.324 20 330.324 20 330.324 

4 840.553 4 840.553 4 840.553 4 840.553 4 840.553 
23 234.656 23 234.656 23 234.656 23 234.656 23 234.656 



VIII.l.b. FJ.UJO DE EFECTIVO. 

Para el afio O 

Salida de efectivo 

Salida de efectivo 

Entrada de efectivo 

Flujo de efectivo 

Para el afio 1 
Salida de efectivo 
Salida de efectivo 
Entrada de efectivo 

Entrada de efectivo 

Entrada de efectivo 
Flujo de efectivo 

Para los afi.os 2 al 9 
Salida de efectivo 
Entrada de efectivo 
Entrada de efectivo 
Flujo de efectivo 

Paro el año 10 

Salida de efectivo 
F.ntrnda de efectivo 

Entrada de efectivo 

Entrada de efectivo 

Flujo de efectivo 

Inversi6n fija 
53 057 ,386 M dls 

o 
- 53 057.386 M dls 

Capital de trabajo 
3 008.752 M dls 

Utilidad neta + Dcpreciaci6n + Anortiza-
ci6n. 

(2~ 2~4.656 + 1 480.~0l + 3 660.960) M dls 

28 375.917 M dls 

25 367.165 M dls 

o 
Entrada ai\o 1 

28 375 .917 f>I dls 
28 375.917 M dls 

o 
Utilidad neta + Depreciaci6n + Amortiza
ción + C'.lpital de trabajo + Valor de re~ 
cate. 

(23 234.656 + 1 480,301 + 3 660.960 + 

~ 008.752 + 16.14.779) Mdls 

33 029.448 M dls 

33 029.448 M <lls 
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En la Tnbla-S se presenta el flujo de efectivo para. el proceso de sc
pnraci6n a baja temperatura. 



TABLA 8. FLWO DE HFECfIVO PAHA El. SISfIJ.11\ DE SEl'AHJ\CI0:-.1 A BAJA TU.UJERJ\'IUM. 

- MILES DE 001.ARES -

1 9 8 7 1 9 8 8 1 9 a 9 1 9 9 o 1 9 9 1 1 9 9 2 
o 1 z 3 4 5 

trrILIDAD NbíA o 23 23·1.656 23 234 .656 23 234 .656 23 234 .656 23 234 ,656 

DEPRECIACION o 1 480.301 1 480.301 1 480.301 1 480.301 1 480.301 

.MORTIZACICN o 3 660.960 3 660.960 3 660.960 3 660.960 3 660.960 

CAPITAL DE TRAB/IJO o o o o o o 
VALOR DE RESCi\lli u o o () () o 

1UíAL Em'IWJAS DE 

EFECTIVO o za 375.917 'ª 375.917 za 375.917 za 375.917 ZB 375.917 

INVERSION FIJA 53 057 .386 o o o o o 
I:.O'Vl!RSION DE CAPITAL 

DI! TRABAJO o 3 008. 752 o o o o 
TOTAL SALIDAS DI! 

EFECTIVO 53 US7 .386 3 OOfl.752 o o u o 

FJ.UJO NITIU DI! EFEC-

TIVO -53 057 .386 25 367 .165 28 375 .917 28 375 .917 28 375.917 28 375.9li 



TAD!A 8. ( CO.'ifI/\iUACION' ) 

1 9 9 :1 1 9 9 4 1 9 9 s 1 ') 9 6 1 9 9 7 

6 7 B 9 10 

23 234.65ú 23 234 .656 l3 23<1,656 23 234 .656 23 234.656 

1 480 .301 1 480.301 1 480.301 1 480.301 l 480.301 

3 660.960 3 660.960 3 660.')60 3 660.960 3 660.960 

o o o o 3 008.752 

o o o o 1 644.779 

28 375.917 28 375.917 28 375.917 28 375.917 33 029.448 

o o o o o 

o o o o o 

o o o o o 

28 375.917 28 375.917 28 375.917 28 375.917 33 029.448 



VIII. 2.b. RECUPfRACIO.~ DE I.A L\'VERSION. 

- MILES DE OOLME.5 -

A.'Xl FLUJO DE L\V, ·rotAL SALDO S:\1.00 • 
IlFECTI\'O ACTIVO FIJO 1!-..ICL\L FINAL 

o -53 057.386 53 057 ,386 o -53 057 .386 

l 25 367 .165 o -53 057 .386 -27 690.221 

2 28 375.917 o -27 690.221 685.696 

3 28 375.917 o 685.696 29 061.613 

4 28 375.917 o 29 061,613 57 437 .530 

s 28 375.917 o 57 .¡37 .530 85 813.-147 

6 28 375.917 o 85 813,.¡47 11' 189.36-t 

7 28 375.917 o 114 189 .364 142 565.281 

8 28 375.917 o 142 565.281 170 941.198 

9 28 375.917 o 170 941.198 199 311.115 

10 33 029. 448 o 199 317.115 232 346.563 

Interpolando entre los años 1 )' 2. 

Tiempo de recupcraci6n de la in\-crsi6n: 1. 976 ¡¡fios 

e 1 nño 11 meses 22 días ) 

• El saldo final equivale al flujo de efectivo ao.um.1lado. 
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\'111.3.b. VALOR PRESS-.'TE NEIO. 

Aplicando lUla tasa de descuento <le zoi y convirtiendo los futuros flu

jos de efectivo a valor presente, en _el momento de arranque de la -

planta, por medio de la cxpresi6n: 

VPN • FLWO DE EFECTIVO 

( 1 + i )n 

Se tiene lUl valor presente neto de: 

VFN .. 64 152 .132 M dls 

Para este valor corresponde un .índice de valor presente neto de: 

IVP = (64 152.132 + 53 057,3861 ~ldls 

53 057 .386 !'oklls 

VIII.4.b. TASA INTERNA DE RENDIMil~.fIO. 

El valor presente neto a diferentes tasas de \les cuento es: 

TAS.'\. DE DE.SO.JrNlO 

10 

zo 
30 

40 

so 
60 

VALOR PRESENTE NETO 
CMDLS) 

120 359.249 

64 152.132 

32 691.016 

13 441.675 

785.149 

-8 032.466 

2.209 

Interpolando entre 50 y 60 parn obtener la tasa correspondiente para 

un valor presente neto se tiene: 

TIR = 50.9\ 
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VIII.5.b. RETOR.'KI DE LA I~VERSION. 

Para calcular la tasa de retorno de la inversi6n se utilizaron las • 
utilidades netas y la inversi6n fija menos el valor de salvnmcnto más 
el capital de trabajo. 

ROI 
C 23 234.656 ) M d.ls 

X 100 • 4Z. 7\ 
(5~ 057 .~86 - 1 644. 779 + ~ 008. 752) M dls 

Este valor es el mismo parn los afus l a 10. 
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LX. A.'i<\1.1515 DE SENSIBILIDAD. 
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En la forr.ulnci6n de los proyectos industriales es frccuc-ntc encontrar 

que los resultados r:con6micos previsibles son dependientes <le los val~ 

res asignables a las variables de los mcrcaUos de materias primas y -
productos, a las eficiencias de los procesos r a otras variables de -

diversa índole. En tales casos la supc<l.itación de los n:sul taJos cco

n6miCos previsibles de la operación de la empresa a valores pre-esta

blecidos de dichas variables, que actúrui. como parámetros, da lugar a 

que el estudio carezca Je flexibilidad, ya que no quedan incluidos los 

efectos que se dcrivar1an de cambios en los ¡xirámctros y condiciones -

origi.nalmcnte considerados. 

En algunas ocasiones la variable inUcpcndicnte cons iJcrada (precio, -

volíimcn de producci6n, etc.) • influye sobre el rcsul tado ccon6mico en 

fonna directa y sin la inilu0nci.1 sip,nificativa Je otras variables, -

de tal manera que los resultados pueden interpolarse a partir de 0.1r

vas sencillas en coordenui.las cartesianas. 

En el caso de los procesos de separación se rcali::.6, en este ~apí.t.ulo, 

la dctcrminaci6n del punto de equilibrio r el prc-.io Je venta en el 

punto de cquilihrio; adicionalmente se cfectu6 el análisis Uc scnsibi 

lidnd con variaciones de ~ 40'i en el estimado Je inversi6n, m:mte

niendo const<mtcs las otr;1s \'ariables, r de la m.ism..1 manera, \'ariando 

en ! 20t los \ulúmcnes de p1~cesamicnto, -ZO a +15% en el costo -

de mntcrias primas y de ~JO\ del prcxio de los productos. 

SISfB~ DE SEPARACIQ"I l:N ETAPAS. 

IX.l.a. PRECIO DE \Th'TA E:N El. Pl.1l\1U DE II:'IJILIBRIO. 

El costo unitario de producci6n varía invers<lJilcnte a la capacidad <le 

opcraci6n. En efecto, a medida. que la capacidad de operación se a

cerca a la capacidad instalada se reduce el costo unitario de produ~ 

ci6n. Lo anterior se debe a que los costos \'ariahlcs unitarios se 

m:mticncn constantes independientemente del volú:ncn de pro<lucci6n, 

mientras que los costos fijos wtltarios disminuyen a mc<li<la que se 
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m • .1J11enta la cnpacid1d de opcraci6n. J.a línea q~e representa la varia

ci6n del costo unitario de producci6n en ftmci6n del vo16men de pro

du~ci6n es ~ hipérbola, cura ccuaci6n puede detenninarse n partir 

de la ccuaci6n de los costos totales de producci~n (cgrcso·s), misma -

que corresponde a tma línea recta: 

EG CF + (CVU) VP 

Al dividir la eo.mci6n anterior entre el vol~cn de producci6n se ob

tiene: 

EG CF 
-vfl .. \lJ> + C\tU 

I\Jesto que FI:./VP es igual al costo unitario de producci6n, se tiene 

la ecuaci6n Je los costos unitarios que corresponde a la de unn hipe!, 
bola: 

QJ CF 
VP + 

Puesto que en el punto de equilibrio no hay pérdi<lns ni utilidades, -

en el mismo, el costo unit;:1rio de pr0ducci6n es igual al precio de 

venta unitario, de tal manera que dicho punto se pucJc determinar gr!!_ 

ficnndo la cun'a de los costos unitarios de producci6n, utilizando la 

ecuación anterior, y obscrv<J.ndo en donde esta a.in'a intcrsecta la lí
nea horizontal que representa al precio unitario de venta. 

La curva que representa el costo unitario de pro<lucci6n no solo tiene 

valor para detcnninar el punto de equilibrio, sino que pennite conocer 
la situaci6n competitiva de la pl:mta inr.lustrial proyectada, a diver

sos niveles de operaci6n. Es precisamente esta aplicación que se darti 
a la cxprcsi6n analítica de los costos w1itarios de proJucci6n para -

dctc11ninarlo a unn capacidad de producci6n del lOO'i. 
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PVU • CF -y¡;- -+ O/U 

CF 32 391.960 !>! dls 

VP • ~ 057 OSZ.5~6 Ton/afio 

cv ~zs 818 .s~o M dls/año 

CVU 0.10658 M dls/Ton 

PW • 32 391. 960 M dls año 
3 057 052.536 Ton nño 

PVU = O.llilS M dls 
Ton 

+ 0.10658 M dls 
-ron 

Conformado por los si&uicntcs porccntaj es, de acuerdo a los productos 

obtenidos: 

Gas residual de alta prcsi6n: 
Gas residual de baja prcsi6n: 

Condensados rco.ipcrados: 

51.51'!. 

1.33\ 

.¡ 7 .16i 

que corresponden a las siguientes cantidaJcs: 

Gas residual de alta prcsi6n: 

Gas residual de baja prcsi6n: 
Condensados rca.ipcrados: 

0.06036 M dls 

0.00156 M dls 

0.05526 M dls 

Si se relacionan las cantidades anteriores a la parte correspondiente, 
en peso, por cada tonelada de procesamiento se tiene Jos precios de -

venta unitarios: 
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Precio de gas residual t.le al ta presi6n: 

O .06036 M dls 
0.684~ Ton 

Precio de gas residual de baja prcsi6n: 

0.00156 M dls 
0.0130 Ton 

PreCio de los condensados rccupern<los: 

0.05526 ¡.¡ dls 
0.3026 Ton 

184 

88.194 

IZO 

dls 
~ 

dls 
-:ron 

182.617 dls 
Ton 



IX.Z.a. Ptr.1;'10 DE EQUltIBRIO DE LA PílODUCCIO~. 

En el cstu<lio de tul proyecto indust1·ial es importante determinar el V.9_ 

lWnen <le pro<lucci6n, en el caso partia.tlar del presente estudio el vo

Iámen a procesar, al que se debe operar la planta para que sus ingre

sos sean iguales a sus egresos, es <lecir, el volúmen <le produ.:ci6n, de 

procesamiento, mínimo a partir del cual se obtienen utilidades para -

una combinaci6n dadu <le precios Je adquisici6n Je insumos r precios de 

venta <le los prorJuctos, ,\1 punto en el cual los ingresos son iguales 

a los cgr~sos se le denomina ptmto de equilibrio y al nivel de pro<luc
ci6n en· que se obtiene este c-quilibrio se le llruna. capacidad mínima -

econ6micn de operación. Si las ea.taciones siguientes nos representan 

los ingresos y egresos: 

PVU [VP) 

EG CF + (CVU)\T 

En el punto Je equilibrio: 

PVU ( VP) CF + (C\1J)\"P 

VP 

Para lUl precio de venta de: 

PVU 413 480 M dls 
3 057 052.536 Ton 

ano 
0.135.:5~ 

3Z 391.960 M dls año 

M dls 
--ron-

VP 
0.13S254 M 1s Ton - 0.10658 ~I Is Ton 

VP 1 129 820.719 
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El volumen de procesamiento anterior, corresponde nl 37\ Uc In capaci
dad de opcrnci6n totnl. Lo aial se logra mediante la utilización de -
4 m6dulos, 

Al sustituir el valor anterior en la ccuaci6n de ingresos o egresos, 
se calcula el punto Je equilibrio del sistema de separación. 

Punto de equilibrio: 

0.135254 M dls 
Tan 

152 812.771 5 

( l 1Z9 820.719 

M dls 
afio 
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IX.3.a. ANALISIS DE VARIACIONES. 
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I N V E R s o N 

' IJ H V A ll A e l o N 

-40 -20 211 40 BASJ: 

REClJPEHACION DE L/\ INVH'~ION 

( rulos ) o.599 0.813 1.23 1.42 1.031 

VALOR PllliSENTll NETO ( M Jls 103 836.425 98 575.425 RB 050.623 82 035.623 93 315.061 

!NDICl.i DEL VALOR J>IU:SINTJ: 7.391 s.ss 3.710 3.164 4.448 

TASI\ INTEHNA DE llE.\'DIMIINIU 

( .. ) 170.99 127 .86 84.91 72.Sl 102.21 



RECUPERAClON DE lA lf\'VER

SION ( nfios) 

VALOR Pllf:.~Ei'.'TE NETO ( M dls ) 

INlllCLl ill:I. VAi.O!{ l'llli.S~"l'l1 

TASA INfEHNA OC RrNDIMI~
TO ( \ ) 

VOLU-MEN DE PROCESAMIENTO 

'f; D_E VARIACION 

~20 -10 10 20 

1.277 1.141 0.935 0.852 

6!) 794 ,387 81 544 .088 105 083.159 116 352.631 

3.577 4.011 4.881 5,315 

81.90 91.98 112.23 122.37 



CllS'l'll ll ¡¡ M/\TH!tIA 11 n l "'' .\ 

~ U E VARJAC l O N 

-20 -10 10 15 

Rinl'PEIV\CICl'I DE J.A INVE1t5ION 
( nfios ) 0,467 0.651 Z.268 5.665 

VALO!t l'RESJ:t>.1'E /\1ffil ( M tlls 2.!6 712.626 157 il!J2.475 26 616.578 -6 735.63 

INIJJCU IJEI, VALOR l'IU~"iENTE 9.372 6.8311 1.9R 0.75 

TASA INTCHNA DE IU:NDIMIE.~IU C'l 217.633 157 .93 44.5 13.15 



p " E e 1 o D E V E N 'f A 

\ DE VARIACION 

-10 -5 5 10 

REOJPERACIO.'l DE LA It-;VER-

SION ( años ) 2.896 1.476 0.762 0.602 

VALOR l'IU:S~VfP. Nl.ilO ( M dls ) 14 Súl .209 56 452.872 132 689.757 172 063.!JZS 

INDICE DrJ. VALOR PIIBSF.NTE 1.538 3.085 5.90 7.354 

TASA INTE!lNA DE RENDIMifNIU ( 1 ) 33.827 70.375 136.027 170.103 



SISTEMA OE SEPARACION EN ETAPAS 

(AÑOS! 6 

• 

• 

3 

COSTO OE MATERIA PFUMA 

INVERSION 

VOLUMEN DE PROCESAMIENTO 

PRECIO DE l/EHTA 

-50 -40 •30 -20 -10 o 10 20 :so 40 ~ 

1 % DE l/ARIACJON 1 

FIG. IX· I·- TIEMPO DE RECUPERACION DE LA 
INVERSION. 
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SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS 

(Mdt•) 

VENTA 

VOLUMEN DE PROCESAMIENTO 

INVERStON 

""'-COSTO DE MATERIA PRIMA 

-ea •40 -:50 • 20 •IO 10 20 30 40 &O 

-25 000 

'Yo DE VARIACION 

FIG. IX· 2·- VALOR PRESENTE NETO. 
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SISTEMA DE 

• 
• 

VOLUMEN DE PROCESAMIENTO 

INVERSION 

2 

COSTO DE MATERIA PRIMA 

-~o -'40 -30 -zo -10 o 10 20 30 40 '50 

{ % DE VARIACIO/'f ) 

FIG. IX·3·- INDICE DEL VALOR PRESENTE 



SISTEMA DE SEPARAClON EN ETAPAS 

. .., 

220 

200 

PREctO DE VENTA 

VOLUMEN OE PROCESAMIENTO 

INVEASION 

COSTO DE MATERIA PRIMA 

o 10 20 
VAR1AC10N ) 

40 •o 

FIG. IX·4·- TASA INTERNA DE RENDIMIENTO 
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IX.4.a. DETEre-.!I!\ACIO!\ DEL RIF.SGO. 

Analizando los resultados Je los incisos anteriores se puede estable

cer, para los valores base (sin variaciones) de los variables que 

afectan la rentabilidad del proceso de separación, que el sistema de
be operar utilizando CU3JldO nenas cuatro rn6dulos de scpnraci6n, a una 
capacidad del 92 .5 de la c11p;;1cidaJ de opcrnci6n nonnal. 

En relaci6n al tiempo de rccupcraci6n de la inversi6n es evidente que 
las variables que ticnl!n mayor influencia son el costo de materia pr.!_ 

ma y el precio de venta; una variaci6n de 10~ de estns V.'.l.riables pro
voca tm incremento de 1 a :!.26 r 2.86 uñas, par~1 costo Je m.:itcria pri. 

m.t y precio de venta, rcspccti\"<unente. 

Con referencia al valor presente neto}' su índice, también el costo -

de materia prim.'.l. r el precio de venta son lus vari::ibles de mayor in
cidencia en estos p:trúr..l!tros ccon6micos, siendo 1.:i última, la de mn

ror impacto, soportanJo el p1·occso variaciones prtícticamentc de -toi. 

TomanllO en consiJeraci6n la tasa interna de rendimiento, se puC\.lc es
tablecer que el sistem;1 puC\.le soportar variaciones considerables de 

la in\·crsi6n r Yolumcn Je procesamiento, en tanto que es rentable n 

variaciones m5ximas de -13 r 13~ en el precio Je venta y costo de 

111t.1teria, respcctiva.'Tlente. 
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SISfL'lr\ DE SEPARACIO~ A S..\.J.l. ID!PERAltll{/\. 

IX.l.b. PRECIO DE \'E\TA E.'l' EL rumo Dl.i EQJILIBRIO. 

CF ~5 264.84i !-1 dls/ai\o 

VP • 

<:» • 
cvu 

3 057 052.536 Ton/afio 

329 799.-115 M dls/m'\o 

O .10788 M dls/Ton 

l'VU 35 264 .8.\7 M dls/af10 
3 057 052.536 Ton/año + 0.10788 M dls 

ron 
P\U 0.11942 ~I dls 

Ton 

Const.ituido por la contribuci6n <le los dos productos obtenidos de a
cuerdo a los siguientes porcentajes: 

Gas residual: 

Condensados rerupcra<los: 

46.-12\ 

53.58\ 

que corresponden a las siguientes cnntid.r1des: 

Gas residual: 

Condensados rccupcrntlo~: 

0.055435 M dls 

0.063985 ~; <lls 

Qi}'O valor Wlitario es: 

Gas reshhlal: 
0.055-135 ~; dls 

0.(153:" Ton 8-l.80:! 

Con<lcns:::idos rccupcrndo~: 

0.063933 :.¡ Gls 
0.3..i63 Ton 184. ló.S 
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IX.2.b. ~'TO DE EQUILlBRlC. DE l..A PROD..ICCIO~, 

!'\U • 3 057 052.526 Ton/año 
413 469.836 M dls/afio 

PVU = 0.135251 M dls 
Ton 

VP • 
35 2.64 ,84i M dls aiio 

0.13525 M ls afio 0.10788 M dls ton 

VP IS 1 288 395.329 

El volumen de procesamiento anterior corresponde al 42\ de la capaci

dad de operaci6n, lo cual se logra mediante la utilizaci6n de 4 m6Ju
los, a ln capnchL."l.d de diseño. 

El punto de equilibrio es por lo tanto: 

0.135251 M dls 
Ton 

174 256. 7566 M dls 
af10 

1 288 395. 3:!9 
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IX.3.b. ASALISIS DE VARIACIONES. 
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Rf.UJPERACION Dir LA IN

Vllts!flN- ( ri.l\os_) 

V N .Oll PRESI:.-vrn NblU 

( M c11s ) 

· INUJ<ll Dlíl.-VAJ.OR PIUi

Sl?NfE 

'IJ\SA_ INfERN/\ DI! RL"'IDI

MIEN'IU ( \ ) 

NVEHS ON 

-20 20 40 l!J-\!:iU 

1.21 2.36 2.71 1.976 

83 449.466 73 525.676 55 680.197 44 130.345 Íl•1 152 .132 

3.621 2.732 1.843 1.594 2 .:?09 

84 .427 59.058 41.95 35.774 50.9 

,, 



VOLUMEN DE PROCESAMIENTO 
¡y 

-20 -10 10 zo h 
'.~ 

REGJPERACION DE LA IN· 

VEnSION ( afias ) 2.427 2,lSl 1.814 1.67 

Vl\IJJll l'IU;.<ilNJ'I; Nl;'IO 

( M dls ) 42 054.123 52 956.487 74 765.123 85 669.068 

INDICE DEL VAi.OH PRE-

SL'l'TE .l.793 1.998 2.409 2.615 

TA.'il\ lNTf:Jt.~\ Dl~ IID/Dl • 

MIENlU ( \ ) 40.63.S 45.689 55.627 60.543 



ROOJPERACION DE LA INVER

SION ( años ) 

VALOR PRESFNIT. NE'IU 

( M dls ) 

INDICE UE.L VALOR PRE

SENI'E 

TASA INTERNA DE llENDI

MIINID ( % ) 

-- •... , .. .e·-~-·-· --

COSTO DE MATERIA PRIMA 

-20 -10 s 10 13.5 

0.028'1 1.26 2.75 4 .528 8.233 

197 387.574 130 539.807 30 617.331 -2 894.022 -26 262.859 

4.72 3.46 1.57 ' 0.94 o.sos 

110.357 80.542 35.220 18 .467 4.831 



P n E e 1 o DE VENTA 

-10 -s s 10 

REOJPERACICN DE LA IN-
VERSION ( nllos ) 5.889 2.964 1.487 1.191 

VALOR PRESEtITE NETO -
(Mdls) -14 895.848 24 486.977 103 237 .405 142 612.620 

INDICE DEL VALOR PRE-
SFNrE 0.719 1.462 2.946 3.688 

TASA lNl'ERNA DE RENO!-

mENrD e 1 J 12.003 32.41 68.171 86.013 



SISTEMA DE SEPACION A 

\.AÑOS 1 

-!50 •40 -~ - zo -to 
t% DE 

BAJA TEMPERATURA 

• 
COSTO DE MATERIA PRIMA 

• 

INVERSION 

VOLUMEN DE PROCESAMIENTO 

O ID 20 

VARIAC\ON) 

DE VENTA 

"" 40 00 

FIG. IX.5·-TIEM!'O DE RECUPERACION DE LA INVERSION. 



SISTEMA DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA 

(Mdls) 20000 

/ PRECIO OE VENTA 

VOLUMEN DE PROCESAMIETO 

20 X) "'º 60 

MATERIA PRIMA 

t % DE VARIACION} 

FIG. IX·G·- VALOR PRESENTE NETO. 



SISTEMA DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA 

• 
• PRECIO OE VENTA 

COSTO OE MATERIA PRIMA 

-50 -40 •30 ·20 -10 o 10 20 'º 40 

l Cfo DE VARIACION ) 

FIG. IX· 7·- INDICE DEL VALOR PRESENTE 

SISTEMA DE SEPARACIOH A BAJA TEMPERATURA 

<%1 120 

100 

PRECIO OE VENTA 

VOLU,..EN DE PROCESAMIENTO 

INVE'R5-IOH 

COSTO OE MATERIA PRIMA 

·&O ·40 -so ·tO ·10 o 10 20 30 40 ISO 

1% DE VARlACION ¡ 

FIG. IX·S·- TASA INTERNA DE RENDIMIENTO. 
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IX.4.b. DETEro-11!\AClOX DEL RIESGO. 

Tomando en cuenta los resultados de las <lctennin..,cioncs anteriores, se 

puede establecer que el sistema debe operar utili=ando cuando meno::; 

cuatro módulos funcionando al 93.iS~ Je la capacidad Je diseño, para 

lograr el punto de equilibrio considerando las valores bnse de los va-
1·iables que afectan ln rentabilidad del proceso. 

Con respecto al tiempo de rccupcraci6n de la inversi6n es notable el -

efecto que tienen sobre el mismo el costo de materia prim., y el precio 

de venta del producto. siendo el volumen de procesamiento la variable 

que provoca menos impacto. Variaciones de 10'1 en el costo de materia 

prima )' de precio <le venta proJuc!.'ll inr.:rcr..1..·ntos de 2 .'.l ·I. 5 r 6 años -

respectivamente. 

Tomando en cuenta los valores del valor presente neto r su índice, se 

puede confinnar que las \'ariablcs que tienen maror impacto sobre la 

rentabilidad del proceso son el costo de materia prima y precio <le 

venta del producto, aceptando el proceso -..·ariaciones <lcl 8%. 

Fin.."tllflente, es c"\'idcnte que el proceso pueJc soportar \'ariacioncs sig· 

nificntiv::is de jnvcr,.;i6n y volumen de procesamiento, siendo la primen1 

la que menos incidencia presenta; sjn cmbu1·go para que el proceso pue· 

da considerarse rentable, en funci6n <le la tasa intetna de remlimiento, 
solo soporta variaciones de -8 y 10':. del precio de \·ent.a y costo de 

materia prima, rcspecti\·arncntc. 
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RESUMEN DE RESULTADOS 

srsn:MA nr: SEPN~CJON 
PAJWthllID 

Capacidad de Operoci6n 
(Modular) 

Recuperaci6n de 
conclensndos 

Invcrsi6n 

Rccupcraci6n de In 
Invcrsi6n 

Costo de Producci6n 

f:N blAPJ\S 

2 082 bhl / d 

27 078 769 dls 

1. 031 <11105 
(1 aüo 11 <lías) 

103.48 S/kg de alim. 

A HA.JA Tl:;\IPER<\W!tA 

25 f.1\tl'CSD 

2 .¡¡'¡ hbl / d 

53 057 31'10 dls 

1.976 nños 
(1 ai10 11 meses) 

105.49 S/kf.! de alim. 

CQ\IE\'TARIO 

Ln capacidm.I total del si~tcm.;1 es de 
250 f.i\IPCSO, puesto que está c.:instit_!!.i 
do por 10 m6dulos. 

16% ma}·or en el sistem..1 a baja tcmpE_ 
ratura. 

96.23'!. mnyor p;1ro el sistema a baja 
temperatura. 

bl tiempo de rccupcro:1ci6n de· la invcr
si6n es aceptable, para wnbos sistcm.1s 
puesto que la vida Útil del equipo se 
considcr6 dc 10 ni1os. 

1.94\ ma}·or para el sistema a baja 
temperatura. 



CONTINUACION 

Se consideran procesos ren"tnbles • pueÉ. 
Valor Presente Neto 93 315 061 dls 64 152 132 dls to que el valor de este pnr6.metro es -

positivo. 

Indice del Valor Se consideran inv~rsioncs atrae ti vas -
Presente Neto 4.448 2.209 cuando este índice es rMyor a la tmi-

dad, 

Tasa Interna de 1D2.Z06';, 50.9~ 
Superan nl 20'1.. que es la tasa que se 

Rendimiento acepta para este tipo de proyectos. 

Retorno de la l.os valores son aceptables, puesto que 

lnvcrsi6n 90 •• 1rd ,12. 7!!- se reflejan en los otros pariímctros e--
con6micos. 

Func i onam.lo cuatro Funcionnmlo cuatro Por consi&tt1icntc, el punto de ct¡uili -m6dulos al 92.5 l de m6dulos :11 93. 75~ df.' Punto <le Equilibrio 111 capacidad de ope- lo capacidad de dis;_ brlo se alcan::a práctic:uncntc con la 

raci6n. fio. utilizaci6n del 25\ de la capacidad. 

Presenta mayor scnsi- Exhibe mayor :;ensibj-
bilhlml ccon6m.ica n - lid:id ccon6mica a va- C:omport;1micnto Sl'mcjantc de ambos sis-Análisis de Scnsi- variaciones de l"Osto ri<1cioncs <le costo lle 

bilidad. de materia pri.m;1 y - m.1tcrin prima y pre-- temas de sepan1ci6n. 

precio de vcnt:i. cio de \" ntu. 
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CO.'\CWSIOl\'ES Y REcnle.11\CIO:-;'ES 

Con el objeto de establecer conclusiones sobre ln mismn bnsc de las 

alternativas de manejo de los hi<lrocarb..iros pnxluciJos por el cnmpo 

~ltspac, se considcr6 que caJa sistcm.• consta de 10 m6dulos con una e~ 

pacidad de opcrnci6n por m6<lulo de 8.194 m3/s a 293 K y 101.325 

' kPa ( 25 NMPCD n 68"F y 14. 7 lb/pgw). De los resultados obtenidos 

fue posible inferir: 

l. Los sistemas Je scparaci6n a baja tcmp~ratura pc1mitcn lograr -

una mayor rccuperaci6n de hidrocarburos líquidos y una mejor cstabi

lizaci6n del gas sopar.ido, que los obtenidos con un sistt.'lll:l de sepa

raci6n en etapas. 

2. En el discfio del sistei:1a Je separ;1ci6n a baja temperatura que -

se presenta en este trabajo, se considcr6 un criterio modular a fin 

<le i.ncrcmcntar o reducir su c::ipacida<l, scb'Ún sea el volumen de hidrQ. 

carburos producidos, lo cual permite h.occr más flexible la opcraci6n 

del sistema. Ln capacidad de discfio, cstablccidn para cada m:Sdulo,-

fue de 9.177 m3/s 28 ~MPCSD) a las condiciones est.1ndar. 

3. De acuerdo a los Jiagnunas de proceso pro¡ucstos y los balances 

<le materia y energía rcali::a<los, se <letcrmin6 que con el sistema Je 

separaci6n a baja temperatura se recuperan, en caJa rródulo •1.447 9 

x 10-3 m3/s ( 2 ·117 bnrrilcs por <lía) Je condensados estabiliza

dos; mientras que con el sistema en etapas la rccupcraci6n es <le - -

3.831 4 x 10-3 m3/s ( 2 082 barriles por día ) . Esto constituye 

un incremento Je 0.616 5 x 10-3 m3/s ( 335 barriles por dÍ<l ) , lo 

que representa un 16'l., equivalente a 75.2.1m3/nn 3 ( 13,<\ hbl/?-ftrCS) 

respecto al sl~tcuu en cl<.1pas. Estos condensados rco..:pcrados :::JiciQ. 

nalmentc, en caso de no hacerlo, se Jeposit:..in en los gasoJuctos, de 

donde se desechan durante las operaciones Je limpieza. 

4. Otros efectos favorables que se tienen 

bu ros producidos por el campo ?-Uspac, en un 

::12 

al procesar los hiJroca.E. 

sistcrna de separnci6n a 



baja temperatura son: rcJucci6n de la tendencia de condcnsnci6n de -
l~quidos en el sistema de transporte del gas, abatimiento de los pro

blemas de opernci~n y mantenimiento del sistcinn y mayor aprovcchamie.!!_ 

to de la cnpacidad de transporte de gas. 

S. Con respecto a la inversi6n, a(Ul a1ando es 96.23~ m;'.lror para -

el sistema a baja temperatura, si se considera el incremento en la rE_ 

cupernci6n de hitlrocnrburos líquidos y los efectos favorables adicio

nales, se concluye que el procc-so de scpar:ici6n a bajn temperatura es 
atractivo, y aunque se incluye equipo de ccmprcsi6n para awncntar la 

presión del gas residu.,1, a un nivel similar ¡¡l del gas de nlta pre

sión en el sistema en etapas, el costo de producción es pr3ctic..-uncntc 

el mismo nl del sistema en etapas; por otra parte, la recuperación <le 

la inversión es menor a ~ aims, lo ..:ual hacü ;tl sis tuna dl." separación 

a baja t~nperatura un proceso competí thto. 

6. Tornando en cuenta los pariunetros de evaluación económica para 11!!!_ 

bos procesos de separación, es evidente que son sistemas rentables; -
si se tratara <le una selt.'Cci6n convencional de alternativas se toma.ria 

aquella que proporcionara los valores ma.yorcs de vnlor presente neto, 

tasa interna <le rendimiento :- rcton10 de la inversión. A pesar que -

el proceso de sepnraci6n a baja temperatura p1·cscnta vnlores inferio

res de los parfunctros econáíl.icos correspondientes al sistcmn en ct:1-

pas, éstos son aceptados coro ademados pi1ra considerarse que es tul -

proceso rentable. Adcm!is, la utilización del sistema de separación a 

baja temperatura provoca una <lisminuci6n de costos por concepto de o

peración y mantenimiento, al eliminar problemas de tendencia de con
dcnsaci6n de liquidas en el sistema de transporte de gas y lograr su 

mejor aprovech.-uniento. 

7. Con objeto de alcanzar el punto de equilibrio de procesamiento 

de hidrocarburos el sistcmn Ce separ~1ci6n en etapas debe operar con 

cuatro mS<lulos al 92.S\ de la capacidad de operación nonnal, mic!!. 

tras que el sistema a baja temperatura debe fwtcionar con cuatro ~ 

dulas al 93.75\ de la capacidad <le diseño. 
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8,- De? los resultados obtenidos en el nntilisis de sensibilidad de -

los procesos de scparaci6n, es posible concl~ir q~c l~ rentabilidad 

de los mismos es mas sensible n una varinci6n en el costo de materia 

prima y precio de venta, que a variaciones en el monto de la inver-

si6n o del volumen de procesamiento. 

9.- De acucrJo n los resultados presentados, se recomienda, la uti
lizaci6n de sistemas de scparaci6n a baja temperatura para el manejo 

de los hidrocarburos producidos por c;uripos, como el Muspac, que sean 

productores de gas y condensados. 
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A.a). 

• .i\PENDICE A (l ,Z) 

ESTI~IACION DE LA CO~·IPOSICJON DE LA ALI~IENTACION 

A LOS ~IODULOS DE SEPARACION. CONSIDERACIONES 

TER'IODINA'!ICAS EN LOS PROCESOS DE SEPARACION. 

PROGRA."IA DE CO~IPUTO UTILIZADO PARA Sl~lULAR 

PROCESOS DE SEPARACION. 

ESTIMAC!Ol\ DE LA CO'.·IPOSICION DE LA ALI~IENTACION. 

Anali::.ando la informaci6n disponible del campo l>luspnc 

se consideró necesnrio estimar la composición de la mezcla de 

l:idrocarburos producidos. 

rara efectuar tal estinacj6n, inicialmente se tomó de 

base la composición de los hidrocarburos producidos en el campo 

Chiapas, el que se encuentra adyacente al campo Huspac, aplicnn 

do corno criterio los si~uicntes parjnctros (Fig. A.1) que fue

ron extraídos del análisis PVT de los fluidos producidos por el 

pozo ~fuspac I, efectuado en la Oi\•isi6n de Yncimientos del Ins

tituto ~.!cxicnno del Pctr6lco: 

RGA 1 • 498. 2 psia ,. 95° F 1 o 093 pie3 /bbl 

RGAz • 14 . 7 psi a ,. 77º F 350 pic 3 /bbl 

B0 1 a ,¡90. 2 psi~ ,. 95° F 1. 204 bbl /bbl 
o API del aceite res idunl 57.57 
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Composici6n del gns separado en la primera etapa: 

C O M P'.O·N E'N T_E \-f.DL 

HzS 2.47 

C0 2 3~·66 '· 

Nz 2 .·22 

e, 79 ~-53 

Cz ? ;73--

_C3- Z.67. 

0

iC4 
o.·39 

nc4 0.69 

iC5 O'. 1 5 

nC 5 o. 14 

e• 
6 0.35 

La herramienta de cálculo empleada para obtener ln cs

timaci6n de la composicidn es un modelo matemático que utiliza 

la ecuaci6n de Peng-Robinson aplicada a procesos de equilibrio 

liquido-vapor. 

La cstimncidn de la composici6n es la siguiente: 

C O M P O·N-E N TE 

11 25 

co, 

Nz 
e, 
C2 

2 ,466 

3. J 1 5 

1 .990 

72.583 

7 .400 
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CO~íISUACIO.'i. ) 

COMPO~ENTE -, !>!OL 

e, 2. SOCl 

iC4 O.J 7i 

nc4 o.sao 

iC 5 0.348 

n~s o.387 

c6 3.608 
+ c. 3. 72_6 
' 

. '-· '' -> . 

Los piirtti.ne~r:o~_-,· *~-pr~di.féi-~oS_ co·n esta composici6_n s·on 

_- RGA1 · a ___ -.::.:_.i_~s_, 2_ cpsi~ ,. 9SªC 1 o 089 pi!!3 /bbl 

RG . .-\z _ . ,a 1-J ._¡_ ps_ia )' . 7_7-"C 389 pie3 /bbl 

so, • J98·. 2 psia ,. 9S"F 1.208 bbl/bbl 

CAP! 57. 1 4 

Compi:>sici6n del -p.as separado en la primera etapa: 

C O MP O N E :-; T E 

HzS 

COz 

S2 

e, 
Cz 

C3 

iCJ 

\ ,.OL 

2 .J60 

3.639 

2. 213 

79.742 

7. 631 

2.506 

0.3J9 
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., 

·- ------+. 

( CON'I'l~'UACION ) 

C OMPO tJ EN•'f E 

.. •• 
To 

RGA.1 RGAt 

80 • 

O. Sl 8 

o. 153 

o. l 44 

o. 645 

Dond9 P n la~-

T .. la ttlflP'll"Otura. 

ROA. •• to niloc.IÓn OJO• oc«n . 

80 K •I toCtot M wo\um~ doll 
oc•lt9. 

ºAPI ._. lo1 f;ll'OOD. AP1 dd ~ 
•• tHlduol. 

•1 •• lo co111;>NldÓn 69 lo ~ 
1 irYn1oddn: 

14 n D ..,._k'6n di! 1111 
•...-odo •n lo prlmHo ... 
1opo • 

FIGURA A·I·- PARAMETROS CONSIDERADOS EN EL AJUSTE DE 
LA COMF'OSICIOM De: LA ALIMEHTACIOH A LOS 
MODULOS DE SEPARACIOH. 

A.b). C01'SIDERACI01'ES TER..\IQDINA.'tlC1\S EN 1.os PROCESOS DE SEPA

~-

Para comprender la forna en que se aplica la .::cuaci6n 

de estado nl equilibrio liquido - vapor es necesario estable--
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F ., 
"' 

cer las consideraciones termodináinicas en lo_s procc:5os -de-sep_!! 

raci6n de_ -gaS' Y CondcnSados. 

PROCESO ISOTERMICO. 

Este :·s·c ·11~va,-a_ cabo. en los separadores·, es un_-pi-oCeso 

posterior_ al i:ibatimiento de presi6n, ~s dCcif. 1 se lleva a ef~f. 

_to ª unas ~c:n·d_¡·;?¡~:~-~~--d-ad-~s de -prcsi6n r temPera:t~rª que ca--

rresponden- 01: equilibrio. 

BALANCES DE ~IATERIA Y ENERGIA. 

En la fi!!. A.2 se representa un diagrama de una etapa 

de separación en el que se tiene: 

p 

T 

• 
" ¡¡, 

L .. 
¡¡, 

Oan6' F, L J G •Dn ID• moln en k1 eltn1W1tuc10tt, 
to.e al'qutdcl 1 ta.. vocior. respecn-
ni•nt•. 

son los lraecklnff nt0lci.rn del co.
POn•nt. 1 ..,. 1• °""*'....., , fin• 
IÍqulda J faM "1GpGr1~~nfe, 

Hf ,H1 7H 1 .on le• entalpl111 moklA• et. la o
llll'•todcl'n, fa11 ll'IUN• J ro.e ...,,_. 
re1pecrh'o111ent•. 

P 1 T son b prnlOn 1 , .. _..tuna,~ 
peot ITanoenfa. 

FIGURA A·2·- PROCESO ISOTERMICO 

A·S 



Balance genernl: 

Balance particular del 

componente i: 

En el equilibrio de·. fases 

se define como· consta.lite,: 

de equilibrio:a 

F = L + G A. 1 

A.3 

Si· se corlS~id-~'r~ ~~~f~'.::F_,~--1 _--rño~~ .. se _sustituyen. lns ecua

ciones A~ 1 "y--A-+ 3i---~~~'. A~ 2~;~; :~:~~-.. ~~sPe.ja·_:_xf--·d_e-- ln expresión obten~ 
mos: 

A.< 

En el equilibrio de fases ta~bién se cumple con la si

guiente condición: 

A.5 

Estableciendo las condiciones de scparaci6n P y T, y 

conociendo la composici6n de la alimentaci6n, se determina la 

constante de equilibrio por lo que la ec. A.-t se resuelve sup.2_ 

niendo valoresdel número de moles de fase gaseosa separada y 

se calcula la composición de la fase gaseosa con la ce. A.3. 

Posteriormente se establece si se cumple la condici6n de la 

A-6 



ec .. .\.S. Finalinencc se calcula la cantidad de mo_!Cs de-_·la-_fase 

' líquida obtenida:mediante la ecuacidn A.1. 

BALANCE-- DE ENERGIA. 

El _balance de energía se -establece considerando las e!!. 

talpias molares de la alimentncidn, líquido Y-Vapor. 

a P, T A.6 

PROCESO ISOE~TALPlCO. 

Este proceso se lleva a cabo por medio de abatimiento 

de presi6n de la me::cla de hidrocarburos, el que provoca una 

disminucidn en su temperatura debido al efecto Joulc-Thompson. 

Este abatimiento de presión puede ocurrir en la tubería de pr.2_ 

ducci6n, estranguladores, válvulas reguladoras de presi6n y l! 

neas superficiales, ta~bién se le denomina separación instant~ 

nea; con respecto a la composición total, esta se mantiene de

bido a que el gas y el aceite no se separan realmente. 

BALANCES DE ~IATERIA Y EN'ERGIA. 

L3 condición tcrnodin6mica de un proceso isocntálpico 

es la siguiente: 
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A.7 

es decir 

A.B 

Conociendo la composici6n, la presión y temperatura ª!! 

tes del ·abatimiento de presión, así como la presi6n final es 

posible determinar la tempcrntura final, las fracciones de li

quido y vapor producidas y su composici6n. Esta dctcrminaci6n 

se inicia calculando la entalpía de la corriente de hidrocarb~ 

ros antes de sufrir la disminución de prcsi6n y suponie.ndo la 

temperatura final. A las condiciones finales se cfcctdu un 

cálculo de separación isotérmica y se determinan las cntalp1as 

de las fases producidas. la sumatoria de estas cntnlpins se 

compara con ln inicial. Cunndo se cumpla la igualdad de las e~ 

talpias inicial y final se considera que esa tcmperaturn su--

pucsta es correcta, 

A.e.). PROGRNlA DE CO~IPUtO U1'ILIZADO EN LA REALIZACION DE 

LOS BALANCES DE '·IATERIA Y ENERGIA EN LOS PROCESOS DE 

SEPARACION. 

Este apartado tiene por objeto mostrar ln hcrra~ienta 

principal de cálculo que se utilizó para efectuar los balances 

de materia y cnergia en cada módulo de separación, Esta herr~ 

mienta la constituye un programa de cómputo que contiene un m~ 
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delo matemtit.ico que sin\ula el proceso de separación ~as-aceite, 

utilizando la ecuaci6n 'de estado de Peng-Robinson; el cual per

mite determinar lns,caracter1sticas de las fases separadas asi . . 

como los ~~10~eñes.quc sC.mOnejartan en cada etapa de separa---

ci6n. 

Las opc::ione·s de cálculo que son posibles simular son -

las siguientes: 

-a). Cálculo flash isotérmico. 

b). Predicción de la presión de burbuja. 

c). Predicci6n de la temperatura de burbuja. 

d). Prcdicci6n de la prcsi6n de rocto. 

d.l). Prcsi6n de roete normal. 

d.2). Presión de rocto retrógrada. 

e). C6lculo de P-V-T-11-S en una sola fase. 

f). Cálculo flash isoentlilpico. 

g). Cálculo flasl1 isocntr6pico. 

Para efectuar las simulaciones anteriores el programa 

dispone de un banco de información de propiedndcs de 20 compo

nentes, comdnment.c encontrados en la explotación de yacimien-

tos de hidrocarburos; las propiedades almacenadas en este ban

co son las siguientes: temperatura critica, presión critica, 

voldmen cr!~ico, par5~ctros de interncci6n. peso molecular y 

los cocficient.es para la detcrminnci6n de capacidad calortfi-· 

ca, entropia y cntalpta de gas ideal empleando las correlacio

nes de Pnssut y Danner. Además, tiene implementado el m6todo 
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de Le-e -Y' Keslcr mediante el cual se caracteriza a las fraccio

nes p~sadas del petr61eo (componentes hipotéticos). 

Hediante adaptaciones adecuadas del programa anterior, 

es posible determinar las condiciones óptimas de separación de 

un proceso en etapas ya sea por la determinación de las presi.2, 

nes en cada etapa considerando la máxima recuperaci6n de hidr~ 

C3rburos líquidos o por la minimizaci6n de los requerimientos 

dC compresión para transportar el gas separado. 
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-APEi.;OICE B (2,3,4 .s,6, 1,s,9) 

APLICACIO:O: .DE .LA ECUACION DE ESTADO DE PENG

ROBINSON: A_ PROCESOS DE SEPARACION DE 

HIDROCARBUROS. 

La-ecuación de·estndo de un sistema teroodináraico es la 

rclnci6n algebraica entre ln presido, la tenperatura r el volu

men.molar :del--misrno,-__ su inportancia estriba en el hecho que per. 

mite describir el conportarnicnto del sistema. 

Existen diversas ecuaciones de estado las cuales sati~ 

facen el siguiente criterio termodinámico de estabilidad en el 

punto critico: 

( Z>P) 
ZJ\" TC 

o B. I 

(t;) o B. l 
P'\·- TC 

La ecuaci6n de estado propuesta por \'an Der \\'aals en 

1873, quizá sen la mfls conocida puesto que las ecuaciones 

·de estado propuestas en fechas posteriores son modificaciones 

de aquélla, 

Las consideraciones principales que per!!litieron desa--

rrolar la ccunci6n anterior fueron: 
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a). E_l punto de partida fue la Ccuaci6n de estado _de 

gas ideal. 

b). Las mol~culas se comportan como esfCras r!gidas. 

e). En el cero absoluto de temperatura ·tas paTticulas 

necesariamente deben ocupar un volum~n determinado. 

d) .- La presi6n ejercida por las mol~culas realmente 

debe ser menor a la de un gas ideal debido al efecto de atrae-

ci6n molecular. 

El reSultado fue la siguiente expresi6n algebraica: 

RT p • v=¡;-- a 

7 B.3 

Algunos autores. ente ellos Pcng D. y Robinson D.B. 

consideran a In ecuaci6n anterior el resultado de dos presio-

nes, una de repulsi6n y otra de atracci6n intermolecular, es 

decir: 

p • • B.4 

Tomando en cuenta la corrcspondencin entre los micm-- -

bros de la ecuaci6n de Van Dcr \(aals y la expresi6n s . ..: Peng 

y Robinson proponen que la presi6n de repulsi6n permanece ina! 

tcrada, es decir: 

n.s 
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~lientras que la presión de ntrncci6n la expresan en for. 

ma generalizada mediante la relación: 

--·- B.6 
f(\") 

En las ecuaciones B.S y B.6 f(V) es una. funci6n del v2 

lumen molar y b se rclacjona con el tanaHo de las moléculas. 

El parámetro a es proporcional a las fuerzas de at7acci6n iU 

-termolccular y 5e relaciona con la cncrgia de vaporización. 

Además. es una función de la temperatura, sólo en la ecuaci6n 

de estado de Van Dcr l\'aals se considera constante, requiriénd.2_ 

se factores de cscalaci6n adimensional~s para describir su coa 

portamiento con respecto a la ~e~peratura. 

Peng y Robinson consideran que si el factor de escala

ci6n adimensional se establece en función del factor acéntrico 

Y la temperatura reducida se tiene un mejoramiento significati 

\"O en la predicción de presiones de vapor de sustancias puras 

y consecuentemente en las relaciones de equilibrio de mezclas. 

Estos autores proponen la siguiente ecuaci6n de esta--

do: 

p • RT 
v(V+b)•b \-bJ B.7 V - 6 

La ecuación anterior puede escribirse de la siguiente 

manera: 

B.B 
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donde A aP B.9 
R2T2 

B 
b p B. 1 O R 1 

z PV B. 11 
RT 

A unns condiciones determinadas de presión r tempera

tura la solución de la ecuación B.8 puede presentar una o 

tres ratees, dependiendo del nú~cro de fases del sistema. Si 

éste presenta dos f~scs, la raíz mayor corresponde al factor 

de compresibilidad del vapor y la menor corresponde al líqui

do, la rntz intermedia no tiene significado físico. 

Aplicando a la ecuación 8.7 el criterio termodinámico 

de estabilidad en el punto critico se obtiene: 

a (TC) • 0.45724 B. 1.:: 

b (TCJ - D.077 80 Rr2c B. 13 

zc 0,307 8.1.1 

En las expresiones anteriores, TC y PC ind i-

can condiciones criticas. 

A una temperatura diferente del punto Cl"itico, Pcng y 

Robinson proponen calcular a y b de la siguiente forma: 
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a (T) B. 15 

b (T) b ('lt: ) B. 16 

donde a (Trc!9ui) es un fnctor adimcnsional expresado 

en fu'nci6n- de la temperatura reducida y el factor acr!ntrico, 

siendo igu31,-a, la unidad en la temperatura critica. 

_·Aplicando la siguiente rclaci6n termodin~mica: 

f ln--¡r 
1 

¡rJ dP B. 17 

a la ecuaci6n B.7, se puede obtener la expresión para estimar 

la fugacidad de un componente puro: 

in-.! 
p 

• Z - 1 - ln (Z-B) - A ln ( Z • 2.414.B) 
Z-0.4148 

B. 18 

Pcng y Robinson detcrminnron In forma analítica de 

a ci;.c.w) utilizando \"alares de la prcsi6n de vapor reporta-

dos por Rcamer et nl 1942, Rossini et al 1953, Rcamcr y Sage 

1957 y Starling 1973; combinados con el método de Newton para 

encontrar los valores de et que us:i.dos en las ecuaciones 8.8 

y B.18 satisfacen la condici6n de equilibrio f 1 "fg n tr<1..,.. 

v6s de In curva de prcsi6n de vapor. 

Para todas la5 sustdnci1s ob~crv3d3s 11 relación en--

tre a }" TrePcng y Robinson l n lint'nlizaron de acuerdo n la 

siguiente expresión: 

1/2 
a 1 + 

1/2 
y (1 - Trc ) 
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en donde Y es una constante ·característica de cada sustancia. 

Esta constante se relaciona con el factor océntrico mediante -
la siguiente expresi6n: 

'y"' 0.374 64 + 1.542 26W - 0.269 92 w 2 B.20 

donde w • Factor nc6ntrico 

Para aplicar la ecuaci6n de Peng-Robinson a mezclas, d~ 

be incluirse la -variable adicional de composici6n, lo que puede 

efectuarse si se calculan las constantes de la ccuaci6n de cst!!_ 

do en funci6n de la composici6n. Peng y Robinson recomiendan u

tilizar la regla de mezclado propuesta por Prausnitz y Chueh P.!! 
ra lograr incorporar la variable composicional. 

Los parámetros de la mezcla se definen por medio de las 
siguientes reglas de mezclado: 

a .¿ 2 xi xi a ij B.21 

i i 

b . ¿ X; bi B.22 

i 

donde: a ij ( 1 8 ij ) a~/2 a~/2 B.23 
1 J 

ci6n 
En· la ecuaci6n B. 23 8 ij es un 

binario determinado empíricamente 
coeficiente de intcrac
que caracteriza al par -

formado por los componentes i y j. 

cla 

El coeficiente de fugacidad del componente k en una me~ 
puede calcularse con la exprcsi6n: 

z2x. 
A i. 1 

(Z-1) - ln(Z-B)- ~( a 

B-6 

bk 
--) ¡ (Z+2 .4148) 

b n Z-0.-1148 
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Con la ecUa_cidn de- estado de Peng-Robinson es posible 
. . --. -· . 

calcular 13 c:o_nst'ant.~:-~~-'-e'~ui~ibrio ftsico y In entalpla de las 

fraccio.nes ilqÚldO ·-.;¡-:-;-v'ai>or:-)s~pal-_á.das. 
--· -

B.a). CALCULO _'DE :í.Á cdN,5TA.'-iTE DE EQUILIBRIO. 

El ··m!tó'di:i_:-¡;8ra·_:-·dCterminar ln constante de equilibrio fi 
, .. ' _.'--"·:;. ',--:----·-· :,- - -

··::.: 
tivo; -,:5e·-.-Sti¡)0

1

ne·n·:-.\.-3'10Te_s de las constantes de equilibrio para 
- ' '. 

cadii:-,c·o'ir.PóiiC-~-f_-e';~:_h~_·s~_a:.·encon'trar los valores de las constantes 

que_. -~LUit_P~a-~. ".'?~~:~l'.~-_:_~~!1-~ici6_n de equilibrio es decir f 1 ., fg. 

Los t~B.'io-~es--de las constantes para la primera iteración 

se estiman por rne_dio de ln siguiente expresión, propuesta por 

Fusell: 

8. 25 

o pueden estimarse para la primera iteración: 

Con los valores st1puestos de las constantes de equili

brio se calculan las frncciones de líquido y vapor ast como 

sus composiciones, :-:edinntc el balance de materia para un pro

ceso. de separación isot6rMico. 
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Para cada fase se calculan las constantes a y b de 

la ccuaci6n de cstad0 á las condiciones de separación. 

PoStc:fiormente se determina el ·factor de compresibili-

dad para cada fase empleando la ccuaci6n B.8. 

Despu6s, mediante la ccuaci6n B. 24 se calcula la fuga

cidad de cada componente en las fases liquido )"vapor. 

Finalmente se comparan las fugacidades de cada compo-

nentc en ambas fases; si se cumple la condición de equilibrio 

para todos los componentes, ln.s constantes de equilibrio son 

las correctas. Si no se cumple tal condición, se estiman nue-

vas constantes de equilibrio por medio de la siguiente cxpre-

si6n: 

K.M 
1 

B.26 

Con las nuevas constantes de equilibrio se repite el 

proceso desde el balance de materia. El, cálculo se termina 

cuando se cumple la condición de equilibrio para todos los CO!!!_ 

ponentes. 

B.b). CALCULO DE LA ESTALPIA. 

La dctcrminn.ción de la entalpía se calcula Utilizn.ndo 

la runci6n tcrmodin~mica de entalpía residual: 
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B. Z7 

_, '·' 
11* ... _cn_t.alpi~. '.d~ ~·g-a:~:~:··ld_~a_l 

~ ·------ ·---;, .. 'h' 

La cntalpia¿e~¡d~t1'J~~fi~ri,fr~1,do a,i cuai 
ccuaci6n de· e~t·~~¿,-·_.:;·~~-: P.eng"".RobinSon: cs:,._cntonces: 

- -_,_ - -_:;;.--·~'~t~~::_i:-f);::'&~i;'.):i'_;/-~::~~::é -°' - . 

se aplica ln 

e. za 

donde 
·da· ar pura una 'siistanc1a ·pura se expresa.- de la siguiente 

forma: 

da 
01' 

y para un sistcna multiconponcntc sC tiCne: 

do 
Q'J' e-'-'[ Yi 2 [T'. 171+)"..(172 

- TC j J TCj 

B.Z9 

+ 

B.30 

Para deterninar la entalpía, es nccesnrio conocer la 

entalpia de gas ideal. Esta s~ representa por medio de la si--

guiente expresión analítica. 

B.31 
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. . 

donde A',·B! ·e•, D~ E•y·F'·sori ·coeficierites derivados 'para obt.encr. 
'_... . 

la.· cntalpia eX:pré:Sridá en'·BTU/lb y la. tcmper_at~·ra cn"_gradcis -~'-

Ra-nkirie: · 

ponente 

e.e.).- CALCULO DEL VOLUHEN. 

El- ·volum-cn pai-_cial molar se_ estima por la ecuaci6n de 

Pcng-Robinson mediante ln siguiente cxprcsi6n: 
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APENDICE C. 

BALANCES DE ~IATERIA -Y -ENERGIA ··f.--'DIMENSIONA?!IENTO 

DE EQU!PO. 
; ,·--: 

e.a.). BALANCES 

; .-.'-:--_'· ,_._,,. "'-,:':·-· 

DE-... ~~~~-E~-~~: --~- :-~~~~a·1>~ :·v .. o"rMENSIONAMIENTO DE 

~EQUIPO. ~ 

'. ·'°"{ -~1~-~- ,--_-: __ ·. 
Los bOIUrii:e_s.·"'dC"'.riúliCr'in- y. ~~Crgia de lns corrientes 

principales i~:-,p~'ci··c:é·-~~',:ta-~-~~---~-n el m6dulo de separación a baja 

t.cmpCri1tura' é-omo··-cn: el de· separaCión en- etnpns se real izaron 

ut.il-i:.ñridO el- pTograma de cómputo aludido en las bases de disE_ 

fio-. 

Como complenento a los balances anteriores n continua

ción se presenta una memoria de cálculo en la cual se incluyen 

los estimados del contenido de ngua en diversas etapas de sep~ 

ración, el balance de gl icol requerido en el módulo de separa· 

ci6n a baja tcrnperaturn y el dimensionamiento de los equipos 

involucrados. 

ESTI~!ACION DEL CONTE~IDO DE AGUA F.N LA CORRIENTE 

ALIMENTADA. (lO,ll) 

El método cmple¡¡do e~ vt'i:lido si se considera al gas S;!. 

turado~ toma en cuenta los efectos de presión y temperatura, 

nsi como el contenido de ácido sulfhidrico y bióxido de carba-
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bono. El m6todo'se d
0

cscribé.-con detnlle"en·lnS_. referencias T y 

2. 

La estiltu1:ci6tÍ. sc; __ _-_ba'S~' erl la Siguiente relacf6n. 
- '-.: _, 

h' = Yuc11HC. +; y c',?·2~~~; <:•:;-~~~-~~:H2S c.1 
: .. -,- -.-.,y: '-"~:-

en ~~ndc:. · l_~- ~-"". _ c-~ri:~:~-~i-do -:~e-'agu·a en el gas "" [ lh/HMPCs] 

. YJiC~:_;p_ri:i'C:_C:i.60.mol'_':dc hidrocarburos = [adimcnsional] 

:-:---~º-y~::·:~-~-~: FiUCc-l.6n lnO! de bi6xido de carbono = (a~imcn-] 
,:C02 ·:- sionnl 

YH SD Fracci6n mol de ácido sulfhídrico 
. 2 ·. 

1\'llC • Contenido de agua debido a los 

l1idrocarburos. (Fig. 17.2 de la 

• [adimensi2._1 
nal 

referencia 1 O) "' (1b/~L\JPCS J 
WCO .a Contenido de agua debido al bi6xi-

2 
do de carbono. (Fi~. 17.3 de la 

referencia 10} [1b/~r1rcsJ 

\\'H s= Contenido de ag:ua debido al ácido 
2 

sulfhídrico. (Fif!. 17.4 de la re-

ferencia 1 O) [ lb/~l~IPCS] 

a T 273.8 psia y 132 ºF se tiene: 

I\" • [o.941 
H o· 

19 (120)-+ 0.034 15(170) + 0.02.t 66(290)]..!!?.._1_ .. 
»IPCS 

C-2 
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MODULO DE SEPARACION EN· ETAPAS. 

Estimaci6n del contenido de agua en la corriente 2. 

P • 1 273.8 psia y T o 132.BºF 

W ='[o.9399-(120) + 0.03612 (170) + 0.02389(290)] lli1z0Jl.MPCS 

W 125.86 lbH 20/~IMPCS. 

De acuerdo al co_ntenido de agua de la corriente de ali 

mcntaci6n, nGmcro 1 pnra este módulo, y de la corrientez:~práf_ 

ticamente son iguales) se considcrarit que en rn ·corriente 2 se 

arrn~tra toda el agua introducida al sistema. 

•• 

Recuperaci6n: 

Para calcular la recuperaci6n de hidrocnrburos ltqui-

dos cons idéresc la figurn e. 1 . 

.. 

• '------~ 
e 

Ooi* °' .• ,.. •• _... an-.1a4oe 
' .. la fNIClá rMI ... 

ea• •aparado. 
- la trs.a• .... _._.._, 
1/411140 ,...,. ...... 

V •• •I ....... ..._O. 
llquldo ,..,......, .. 

e •• .i ••I••• • 11-
4..WO NCepil;• ... 

FIGURA C·I- RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LlQUIDOS. 
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Si Qf • 1 l>IHPCD a 1 atm y ZOºC 

conociendo que para cualquier gas se cumple: 

1 
22.41 ~ • 

. 
atm y o e 

entonces: 
1 

22.41 g·rnol x 
4 54 g -m.ol x pie3 x 

I-mol 28.3161 
~ = 385.63 PCS 

I"O-iñol 

Qf "' 1 tr!PCSD X 1 b-mol 
385 ,63 PCS 

_ut_ 
385.63 

e 1 0 6 lb-mol 
11l2Vz 385.63 -.r-

Si V . [ g :mol] 

V 1 
X 

454 f ·mol bbl r.:-:mo1 6-mol x IT!íT 

Los condensados recuperados serán:· 

e • [
1 0

6 
l l lb-mol] Í 454 bbl V ] 

n"S763 1 2 ---a-- L--rrg T"D-iiiO i 2 

273 K 

1 b-mol 
----¡¡----

C.2 

454 bbl 
TI'4 TO-iiiOI 

Relacionando esta recuperaci6n a la alimcntaci6n se 

tiene: 

R • e F""7404.4 bhl C.4 M.'IP1.;S 

En el caso del módulo de scparaci6n en etapas se tie

nen cuatro etapas por lo tanto: 

C.3 

R .. 7 404,4(0,1297)(0.613831)(0.68385)(0.990295)(0.1637) ~ 
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R .. 84.5 bbl 
;;;;¡¡;¡:s 

R • 7 404.4 (0.1Z97)(0.613831J(0.8838S)(0.990Z9S)(0.161 SJl'iíks 

bbl R • 83.3 ~ n ZO"C 
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DIMENSIONA..\IIENTO DE EQUIPO 

El método empleado para dimensionarlo se describe en la 

refcTencia 12. 

Qf • 28 MMPCSD 

Qf "" 28 MMPCSD x 385.63 PCS 

Qf .,. 72 608.45 lb-mol d X '24Jí • 3 025.35 lb-mol 

3 025.35 lb-mol kg-mol ----n--- x z.z lb-mol = 1 375.16 

375.16 kghmol (0.1297) ~ 178.35 kghmol 

Q 178.35 kgjimol 78 8484 k,., 2.2 lb ~~f'ic;•¡.,',,..,-,. 1 .. x ' kg ':mol x---¡ijf- x4y. 2795 lbx 

X 28. 372 

pie 
X ~ x 2i...h... .. 3 207 BPD 

159 1 d 

Q1 = 178.33 ks¡
1
mol x 78.848 4 k~~ml .. 14 062.6 ~ 

Como rccupcraci6n: 

Q¡º 1 404. 4 (0.129 7)(0, 119 2) • 11~ 

Q l: 3 192 BPD ,.. 3 207 BPD 
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Qg • 375.16 kgji111 º 1 (0.8703) • 1 196.8 kgfimol 

Qg - 196,8 kghmol X Z0,908 3 ~ - zs OZ3.05 Ji&--

Qg a 1 ·196.8 kghmol X 24 h X 2.2 lb•mol • 63 19:1·.04 ~ -U--· kg-mol u 

Qg = 63 191.09 lb-mol 

Q f. 39 085.6 kg/h 

TIPO HORIZOXTAL. 

... 385.63 PCS .. 24 368 MHPCE" 
"' lb-mol · .;u 

85 988.32 lb/h 

Fa¿tores de disefio Ct 3 ,l 4l 
Para. pres.i6n_º20\. 

Para· flujo 12\ .. ,.(Los f:t.ujo-.S Calcul __ r:idos incluyen el factor). 

p::ira t~r.1.pcr::itura soº ~ás;. 

Pd ·- 273 psin ( 1. 2) • 1528 psia 

Td • f56+SO)ºC • 106"C • 682.SºR 

.it.2795 lb/pie~ 
62.4 lb/pic3 • º· 6616 -=> "API= 1 ~¿~s - 131.S .. 82.37°API 

20.9083 lb/lb-mol 
18.96 16/ib-mol .. º· 722 1 

2.i • .i M~IPCW 

3 207 BPD 
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SGp;I\:)',.., 0.722 1 (1528) • 
~ 682.& 1.6159 

D 

(pulg) 

16 

20 

24 

30 

36 

42 

De lo gráfica 10 de la referencia 13. 

KM• O. 4 

Capacidad del gas. 

D LOeff • 42 l\M(Td Qf / Pd) 

• 42 {0.4) (682.8)(24.4) 
152 8 

• 182,94 

donde KM"' constante. 

l.Ocff • longitud de separaci6n .. [rte] 

LOcff LOs-s 

(pie) (pie) 

11 .43 1 5.z4 

9. 1 5 12. 20 

7.62 1o.16 

6, 1 o 8. 13 

s.os 6.78 

4.36 5.81 

C·B 

LO/D 

1 1.-i.3 

7.32 

5,08 

3.25 

2.26 

r. 66 



9 

(min) 

s 

D 

(pulg) 

_1~:··" 

-.-z4 ',~-

30 

60 

- 16 

24 

30 

36 

42 

48 

16 

24 

30 

36-

capacidad del líquido. 

- D2LO-' - ~ - .9 Q~ 
- eff- O. 

,- doÍtd~_.-g_· --~~i¡~~ :'.~-~ residencia .. min 

.;\fe~r~··-_-
·{CRi•)Y 

89;48 ·,-_,.--' 
·--- --.39-;76''' 

.-6.·36 

. 53.68 

23,86 

1 s. 27· 

1o.60 

7.79 

5.96 

17. 89 

7.95 

S.09 

3,53 

LO 

(pie) 

__ 119;3 

·--53~03' 

- 3i~-9~\~ 
::z3 ~ 56 ___ · 

.·,_:, 7_-:31 
-- -· :.-:.(~ -~-:;-~--~--.'~ 

8 ;49 

··1f.58_ 

. 31 • 8 1 

20;36 

14. 14 

1 0.38 

7.95 

23.86 

10.60 

6,78 

4. 71 

LO/O 

89.48 . 

26.-S-2 

13.57' 

7.85 

.4 .9~ 

3.31 

1 .69 

53.68 

1s.90 

8. 14 

4.71 

2.96 

1. 98 

1 7 .89 

S.30 

2.71 

1. 57 

Se observa que la capacidad de líquido es la que gobierna 

con respecto a la del gas, por lo que graficará LO \'S D de la 

capacidad del líquido. 
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D 
lP"tlt) 

•• 

20 

10 
o 

LO/O 

lmln 

10 20 

SEPARADOR FA- 101 
36 11 X I0' ... 0 11 

+ = 2.~ mln 

'º 40 "º 00 70 
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ESTIHACJON DEL ESPESOR Y PESO: 

Material: Acero al carlt6n SA-ZBS Grado C 

Espesor: 
P d RI 

t.-~--- + t., 
SE - O. 6 PJ 

( 11 • 1 s J 

t .. espesor sin considerar corrosión • (pulg] 
S .. esfuerzo m.!lximo permisible • 13 750 psi 

E .. eficiencia de junta = O.SO 

Pd- • Presión de diseño = 1 SZS psia 

R I= radio interno del recipiente • [rutg] 
te• espesor por corrosión ~ 1 /8 pulg 

t .. [11 ?f3 fb~é)-0.6(1528) + 0.125 J pulg 

t • 2.85 pulg. 

t .. 3" comercial 

Peso aproximado 

fE. IS Dt . [lb/pie de longitud] 

PE• 1 s (36) (3) 620 lb/pie 

PE• 620 lb X 1 o pie .. 16 200 lb 
t Pfe 

PE• 
·t 7 364 kg 
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Tipo de tapas: elípticas 2:1 

Boquillas (l 6) 

Párn la alimentaci6n: 

V .. 1 00 ill, 
s 

lb pie3 h Qf • 85 988,32 n--- X i.386 fb X 3 600 5 • 3,234 
pic 3 

s 
Qf 3.234 pÍe3 /s 2 

A v 100 pie /s .. 0.032 34 pie 

0 J 4 X 

Para el liquido: 

v • 10 pic/s 

A .. o.azos pie 2 x 

144 X 0,032 34 2' 
pulg • 2.435 pulg 

.. ) 2 1/2" 

h X 1591 ~ 
3 600 s '"""'EOl x78":"37T = O. 020 B pic2 
10 pic/s 

144 pulg2 = 2.99 pulc2 
pie 2 

1. 95 pulg 

,¡ .. zn 

Para el vapor 

V " 1 00 .E..!E. 
s 

c~12 



Q .. 2s 023 .• os_k&__ x 2 • 2 lb g n-- ~X 
pie3 

S.0539 lb X 

A ~V ª 3.026 pic37s ª 0.03026 piez 
100 p1e s 

h 
3 600 s 

4 X 144 ~0.03026 pulg2 ª 2, 35 pulg 

sr z 112 .. 

C-13 
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SEPARAIOR FA- 102 (12,13,14,15,16) 

Qf • 178.35 kg fimol 

Ql .. 178.35 kg-mol 
h (0.613 831) "' 109.47 kgii:mol 

Ql • 109.47 kg-mol 
h c112 .695 4 kg~Wiar l k• .. 12 337.52 h 

Ql ., 12 337 ,52 ~ X 4 "" 296 100.65 ~ 

Ql • :!96 100.65 Ad X ~ .. 651 421.43 lb kg (l 

Q 651 421.43 lb/d .. 14 206.859 
1 .. 45. 8256 lb/pic3 

pic3 

' d 

=> 61.070 ºAPI 

JtlL Q1 "' 14 206,859 2 d X 
28.372 1 

pic3 
bbl 

X l59T' "' 2 535,01 BPD n C.F. 

Como recuperaci6n : 
bbl Q1 "' i 404.4 (0.129 7) (0.613 831) (0.153 S) ~ 90.48 ~~U'CS · 

Ql • Z 533.64 BPD 

Qg .. 178.35 kghmol (0.386 169) = 68,87 k')lmol 

Qg • 68.Si kg-mol _L 
h ( 25.049 4 kg-mol 

Qg • 1 725.23 ~ 

C-14 



O '"' 6S.S? k\mol X 24dh 2. 2 lb-mol a 3 636 •33 lb-mol 
-g X kg -mol ---a--' 

.. 3 636.33 ~ X 385.63 PCS "' l • .\ i.t•IPCSD 
u lb-mol 

OO .. 25.0494 kg/kg·mol ª 0.864 g 
g 28,96 kg/kg-mol 

TIPO l!ORIZONT/ú. 

Se aplican los mismos factores de diseno del FA-101 

Pd = 142.68 (1.2) psia s 171.21 psia 

Td • (44 + SO ) ºC 

SG¡"0.7348 

SGg" 0.864 9 

Qg .. 1.4 f'.NPCSD 

Q¡ .. 2 535 BPD 

= 94 ºC .. 66lºR 

ºAPl • 61.07 

El m6todo de di.mcnsionam.icnto es el mismo del separador FA-101 

Q.864 9 ( 171.21 ) 
661 = 0,224 

C·lS 



De gráfica KM .. O. Z 

Capacidad del' gas. 

'-.·_4 2_J6,¡~(T da~-jp d? 

42co;Z)c~6ÍJ(1.4i1 11i.21 45.4 

O 

(pu!g) 

16 

20 

24 

.2.83 

2-._27 

1.89 

. -- -

Capa~i'd~d-.- d~i'- :·.1'iqi.l.id~·- -

2 9~ D LOcff ~, 

9 O LOcff 

(r.iin) (pulg) (pie) 

5 16 70. 73 

20 45.26 

24 31.-l 3 

so 20.12 

36 13.97 

42 10.26 

4 8 7 ,86 

C-16 

LO 

(pie): 

3.-'7 8 

3 ~ 02 

2. sz-__ 

LO 

(pie] 

94. 3 

60.35 

41.91 

26.82 

18.62 

1.;. 68 

1o.47 

LO/O 

·z.-s3 
1. 81 

1. 26 

LO/O 

70.73 

36. 21 

20.95 

1 o. 73 

6. 20 

3. 91 

2. 61 



(CON T 1 N.U A C ION) 

9 

(min) 

3 

·º 
(pulg) 

16 

fo. 
24 

.-3'0-_ 

16 

20 

.24 

30 

36 

42 

LO 

18.86 

9 ~ 05 12.07 

'6; 28 8,38 

4.0Z S,36 

2.79 3. 72 

2. 05 2.73 

LO/D 

4.2.43 

21. 7 2 

12. 57 

-_6._4_3 

3.72 

2·,34 

14. 14 

7. 24 

4. 19 

2. 14 

1 • 24 

0,78 

La capacidad del liquido gobierna sobre la del gas. 

~laterinl. Acero al carbón SA-283 Grado A 

t • [ 171.2(15) +0.1 zs] pulg. 
10 350(0.8)-0.6(171.2) 

t ~ 0.439 pulg, 

tcomercial = 7116" 
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50 LOll> 

40 

so 

20 

10 
o 10 20 so 

SEPARADOR FA• 102 

3d' X 91
- o• 

-& = 2 mln 

LO 
pi•) 

40 

C-18 
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Peso aproximado. 

PE.. 15 D t: 

PE .. 15 (30)'(0,-137 5) • 196,875 lb/pie 

PE-t .196~875' nl/pie x:·g pie .. 177'1 .875 lb 

PE.; so5.·-1 l:g 

Boqu~lla's .C.161._: 

- P·ara .e1.·i'rquidb.: 

·v • 10 ~ie~~· 

_z_·_s_s_s_~_,b,_1_·_,_· _,n'k=_,_"-'º'---h"º"º º"'s, __ " __ '_,,í,9"""''-1-"~~";'-''-=;~1 .. o . o 1 64 Pi e 2 
10 pic/ 5 

0 • ~·~:-:
1 

• 1,i3.pulg 

¿ .. Z pul,g 

Para el Yapor: 

'\' .. J 00 pie/ s 

Qg .. 1 725 •. 23 ~X ~k~ lb xo.hAt: Lbx 3 nuu s = 1.74 ~3 

~ , 
A 

V 
. o. 017.J rie-

• j '; ' . J" '" X ,,. o. 017 ' 1 • 7 8 puls => 2" 

C-19 



SEPARADOR FA _-, 103 -.-. ( ."2. 13, 14 • 1S,16) 

Qf '" 109,4 7 ··kg~°i:lol/h·C····--

Q¡ - 109c47 kg.mof c~J •• ;3~sso) .. 96~ 755 ·. kghmol 

Como recuperaciCSn: i 404.4 (0.129 7)(0.613 831)(0.SS3 SS )(0.162 9) 

- s.i.s7 bbl/?>MPCSD => 23".'6 3PD 

Qs -109 ... 7 kP,hmol (0.116 1 s) . 1 2. i14 9 k<?-mol 
---¡¡----

Q. -1 2. 714 9 kg 1~rnol X 40.0680 kg . 509.46 
kg 

kp.-mol 

Q .. 12 • 714 9 kghmol x 24 h x ~lb-mol ., 671 _346 7 lb-mol 
r. ----a-- · ks: - mo l ----¡r-

Qg = 671 .346 7 ~ X 3SS.63 PCS 
16-nol 

SG • 
g 

40.068 o Rc/lq;-mol 
28.96 kg/kr,-mol 

C-20 
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TIPO llORIZONTAL. 

Se aplicnn·.los mismos factoTes-.de disef\o del FA-101. 

Pd .. · 20·.s9 _(~ ;2) ;:·p_si.a_ • 2.i·-';~6:-P~ia. 

Td • -

SG¡ • ·o,~734'.;6;h";•c;;C:.::' 

SG ,-·. 

·" 
Q~ • o. 26·._ MMPcso_· 

Q
1

- 2 430,"66 BPD .:· 

R 

El mi!trido de dimensionamiento es el m~smo que paTa los 

separadores FA-101 y fA-102, 

s~gPd • 
d 

1 .38(24.46) = 0.052 
6'.iS.6 

De gr:lfica K~l=0.155 

Capacidad del ~as DLOerf" 

o LOef f 
(pulg) (pie) 

lb 1 O. "iS9 

20 S,630 

z-i 7.190 

30 S.750 

36 4. 79 

C-21 

42~1(T Q /Pd)= 
d g 

172.62 

LO Lqo 
(pie) 

1-l. 38 10.78 

, 1. so 6. 90 

9. 59 4.79 

7.67 3.06 

ó,39 2. 13 



• 
(min) 

s 

3 

Capacidad del 

D 

(pulg) 

16 

zo 

- -_ 24·" 

30 

36 

42 

48 

16 

'º 
24 

30 

36 

42 

48 

16 

20 

24 

30 

36 

42 

48 

La capacidad 

liquido 
, 

o~Loeff·, . OQ1to.7 

: LO~ff ·LO LO/D 

·(pie) (pie) 

67 :'s1 · 90~42 67.81 

43·~ 4'0 -.- 57.87 34. 7 z 
,-:030·.--1_4 : ' 40-•. 1 a 20.09 

'. 1 9.' 29 25. 72 1o.28 

13. 39-- 17. 86 S.95 

9.84 13.12 3.74 

7,53 1o.04 2.51 

. -10.·69 54. 25 40. 69 

26. 04 34. 72 20 .83 

18;08 24. 11 12. 06 

11 .-57 1 5 .43 6. 17 

8.03 1 o. 71 3. 57 

S.90 7. 87 2. 24 

..J. 52 6.0Z 1 • 50 

13. 56 1 8. 08 1 3. 56 

s. 6b 1 1 • 5 7 6.94 

6.02 8. 03 .i. o 1 

3 ._85 s. 1.i 2.05 

2. 67 3. 57 1. 19 

1. 96 2.62 o. 7-1 

1.50 2. 01 o. so 

del liquido gobierna sobre la del gas. 
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LO/O SEPARADOR FA- 103 
30• X 91 

- o• 
-+ a 2 min 

•• 

o 
t pulo) 

•• 

20 • lr11ln 

10 

D 10 •• "" •• •• .. TO 
LO 

l p 1 el 

e- 23 



M.o.tcrinl: Acero al carb6n SA.283 Grado A 

t • [ 24,46 C15) .• o.125] pulg. 
10 350(0,8)-0,6(24.46) 

t • 0.1693 pulg. 

t - 3/1611 

Peso aproximado 

fE .. 15·Dt-

PE• ·15(30)(o.-1s75) • s4·,:;75 lb/pie 

PEt"' 84.375 lb/pic-x 9 .. 759.375 lb. 

Tipo de tapas-: elípticas 2:1 

Boquillas:(l~) 

Para el líquido 

v .. 10 pic/s 

2 430.66 hbl -¡¡- X 

d .. ~ 4: \ D 1 0 7 o pulg 

0 .. 2 pulg 

1 O pie/s 

C-24 
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Para el \'apor 

V .. 1 00 pie/ S 

Qg • 509.46 ]!! " -· 2, 2 lb xP cc;i_,•,,.3
-..-n; h 

h ...,. ~ O • 1 .>8 !í 1 b X '3"'6:7ioi1loC'.s;;-

A • O.OZZJ ~ie 2 

. j 4 x· 144 X 0.0224 .. 

.. 2. 24 



BOMBA GA - 101 / R (18) 

Bomba de condensados. 

Q
1 

• ·2 430.66 BPD .. 71 gln/min 

. De acuerdo a las Bases de Dlsefto, se descargará a una 

presi6n de 5 k!?/cm 2 . Se considera además un 20\ de presi6n a 

la descarga( 1 ~• 14 ) 

PF • (es kg/cm 2J (14 z3 tb/puts
2 ~+ • kg/cmZ 

Pp .. 1 03 1 b/pul g 2 

La cabeza hidrostática será: 

14.7 lb2 .,] 1.2 
pulg .. 

. 2 
.. (103-20.39) lb (kg/cm 2)(---~-------PuJg2 1-1. 23 1 b/pulg o. 734 6 x lli-x dm., _ 

dm" 10.:im.> 
h .. 79.02 m = 259 pie 

La potencia de la bomba es: 

3 960.,, 

Si la eficiencia mecánica de la bomba es del 90\ 

C-26 



=) BflP • 4 HP 

El ma tcrial ·de .c~itSt~~~~i6~:·:··co~s~de~~·d·~.·--.·-~s ncero,· 

Si lit-,.:, ~fic~~~~~-~-:i~. de1: -~~ci~ri'~d·éi;, e·1· cfe1 .·; ~S:i-~:;:,·_·C~nS·~-~:er~n~O 
._ ->:' _-_. ... . <>: 

un mot::p e~!c~;:¡~~h-1/21,Hp' 
;-- . _·. ::> -:: .. _--- ,; ;-

4-:" 1 )4·_;, __ ji'¡; : _~) :~~~ºº- --~_!_!:~--~-:~ ~~'fas_es, .:f.60 --!te-Í' t'z ~ y·· 

.">-,-· 

BHP 

.; 60.Ó:.RP~I 
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CO~IPRESOR GB 1O1 /R ( l 7 ) 

QC "" 1.4 MMPCSD 

P1 • 142.68 psin 

Pp • 1273.8 psia. 

Relaci6n_ de ¿ompreSidÍt-- RC ... - 8.9 

De ·aC-ll~rci'O~ -~?~~-.i~ ~-;·~.Í~~Í-Ón se propone que el compresor 

sen de 2 ·etapas :-de·: ~o,;i·pr~:~i~~ por lo que la relaci6n de compr.!:_ 

sidn ~il c·B_d~:'et~r~---sel--:i. det. 

RC - 2 .'987 

P¡ - 1-12~6s· 

=> RC . 2.987 

Prx~. 426.31 psia 

=> RC . 2.987 

PF - 1 273. 8 p~ia 

Con interenfriamiento }" suponiendo FF .. t O psi absorbil!!!. 

dose el 50\ en cada etapa: 

Primera etapa de compresión: 

P¡ ª 142.68 psia 
•) RC ., 3,023 

Py~ .. 426.31 + 0.5 (10) "'.i31.3 psia 

Segunda etapa de compresión: 

Pg a 426- 0.5(10) ~ 421.31 psia 
=) RC • 3.023 

e- 2s 



PF ~ 1 273,8 psin 

Estimnci6n de ln relaci6n dq Ollares especificas. TC y re (ll) •. 

COMPON1"'fE \l>OL ep te re 

lb~~lªR n 110.73ºF) (K) (atrn) 

H2S 5.381 8.240 373.6 88.90 

co, 4.687 9.087 304.2 72.90 

Nz 0.891 6.947 126.20 33. so 

<; 63.277 8.770 190.70 45.80 

e, 14 .144 13.125 305.43 48.20 

e º . 3. - '6.467 18.464 369.90 42.01 

'iC ---
. 4 -o~969 24. 508 408.10 36.00 

_nc4 _ 1.480 24.469 425.20 37.47 

ic5 0.433 29.998 460.40 32.90 

:nc5 0.412 30.433 469.SO 33.31 

e6 1.839 35.958 30:".9{' 29.92 

e; 0.018 66.819 656.:-5 23.18 

CPmezcla - 11.092 BTIJ 
lb·mol 6 R 

Ke • CP 
CP • 1,986 

KC .. 1.218 

TC a 246.91 K 4~5ºR 

re .. 48.75 atm .. 716.625 psia 

C·29 



Considerando el,,'-C()Ote~ido de ·11 2s y co 2 _se efectaa un aju~ 

te a los \•nl~re.s ante-rioi-es_d.e_·:-prr;i'sf~-1!- Y._ temperatura- criticas(l l) 

donde 

que: 

<E"~. 16.º· ·rf-'. (fig. ·i·6~9 ·r_~ter_ené"ia l"i~:..-

•,e, .. 

Pe·'·:, .. -:·,_. -FCrc)-':,.;-:>- ;;--- -

····• -·.i·•s"x.E[sf'-Yf!jsl•··y· 
.. _._, 

PC_'-.•--·:· ,7J6~6'25'(429) 
. '._4·_.JS/t;'_i:J¡o5.f, 8,l(1-·o.OS3 81) 16 

·1.c.:-.~o;_:;:~-- ~;::.,~:_;;_-:3.-_-e - --
PC - .68_9:~--~,·'._-~0~!~~ -: . . -·· 

':·16._91 Stm 

·· .. ;:-.- ;: ,-:._: ... 

e:•: Factor :·d~;:_:'.~'j:~Íst;~--~ de-- Temp_era tura "' ( K] 
. ,,-

'°H2s· .. Froccidri'..nol de J:! 2S .en la mezcla • [adimensional] 

• [ psia) 

TC' ,. Temperatura -critica ajustada 111 ( K] 

De la figura 12,10 A de la referencia 17. Considerando 

T 
Tre"" '11:"'" 

_P_ 
fe' 

se tiene: 

57 o : 1 .3ZS6 -¡yg 

l.J~· 68 ., 0.2069 
689. 59 
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z1 • 0.975 

TIN • TI 

a llOºF y-1~2.64 psi8. 
Kc·l 

•1~)~ 
~··· 

1.218-1 

TIN • 57_0.73º:;_~~---~~;-_if~:@Sl 1.ZlB 

T re :IN 

695.7"'R 

. •) Z IN 0.955 a 23S.7ºF y 431.3 psia 

El factor de conpresibilidad pri:>medio par.a la" pr.imera 

etapa de compresi6n es (referencia 18 fig. 12-lOA) 

z_1c-.. o.965 

Si no existe enfrºiador interetapas la temperatura se 

eleva a 388° F. 

Suponiendo que exista un intercambiador de calor intcrc

tapas para lograr un enfriamiento con aire hasta 1:;0= F 

·( S 90°R) se tiene: 
1 • 21 8 -1 

TF 590 (3.023) l.ZlS • 719.2 ºR 
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Tre s 1 .3753 pre . O;ól O s 95 z. ":'º· 915 3 130~ F ,. -12.1 • 3 psia 

Tre F . 1 • 621 7 pre .F 
._ .. _ J_;_B_47 ·, 18 .zF •0.875' :-a 235.7-"'F y 1 273.Bpsia 

; ~-· 

El, ,-.f11Ctó'i, _d'é :·cÓ~~:~~-~ib·i·¡.-¡d-acÍ- promedio_ .pn~a __ la· :s-egunda 

ctnpn: de :'coirlprc~fi'Sn es: 

Pnra la -primer~ etapa de- COl'lpresidn: 

De la referencia li, figura 12·178, la cual considera 

95\ de eficiencia mecánica: 

BHP 
M~1PCD a 14, 4 ps ia y tempcr.:t tura de succ16n 

1 • 4 M~IPCSO .. 1.-1 ~r.IPCSD (1-1,7) (460 + 110.73)= 1.5-1.¡d 'Ml1CD r.r:4 4ti0 + 68. 
a 144 psia }' 110° F 

BHP llP:1c .. 66 ~ (1. 5-148 n:-IPCD) .. 102 llP 

corrigiendo por efectos de compresibilidad 

HPlc ~ 102 tlP(0.965) a 98.-13 HP 

considerando unn eficiencia ndiabática del 75'!. 

HPlc 11 l 31.25 HP 

Para la segunda etapa de compresi6n: 

De la figura 12-17B. de la referencia 17 se ~iene 
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HP " bú . BHP 
2.c_ ~b a 14 ,4 psia y temperatura de succidn. 

1,4 -?-IHPCSD_ • 1 .4 !-C!PCSD (~l:i) c::g:¿~o) .. 1.597 M~IPCD n 

14.~ psin y 130ªF 

·BHP . 
HP 2_c .. 66}r-.!PC0 (1.597 !IMPCD) =.105.4 HP 

corrigie_nd-_o :P.or: _cfeétos de compresibilidad 

HP 2c ~- 10_5-.4_-(0_~695) .. 94.33 llP 

'considei-ri-ndo_una- eficicnc_ia :adiab5tica del -75\ 

- --- -.. ··-. 

H~~--- -~~_HP:1~-·,+_~~2c .. 257.25 HP 

~lateTial: 

El· mateiial ·de. construcción del conprcsor es acero. 

Si la eficiencia del accionador es del 95\, se requiere 

una p~tencin al freno de :-o HP; sin enbnrgo, se empleará un 

motor de 300 HP considerar.de los disponibles comercialnentc. 

Para la primera etapa de conpresi6n, la potencia dispo

nible es 

131 • 25 
Tii'":TI 500 .. 153 HP 
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Para la segu.nda ~tap_a de éompTesi6i:t~ la pótencia dl5poni 

E\" le 60'i. 

el despla~amiento ser~ 

ro .?7:! PCH 
. le 

Para la segunda etapa de cocpresi6n: 

[ (PD) [El')] zc • (147) (10'1 

(66)(-1~1.31) 
53 PC~I 

De la gráfica IZ.1.J de la referencia 27, suponiendo un\ 

de clarc de ~s~. l:i. eficicncirt ,·cil11~1'.'trica es: 

EV :?e 60\ 

* PCM, pi~ cúbico por minuto 
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el dcspruiamiento será: 

del motor el!ctrico se 

3 _fáses 

60 hertz 

800 RPM 

A prueba de c~plosi6n. 

pnrn el solonirc interctnpas se tiene: 

Estimación del calor transferido. 

T¡ . l 30°F 

11 BTU 11 BTU 
-lb-mol a 235.9°F 16-r.ioi 3 130"F 

HzS s 606.77 4 7 :: • Sb 

co, s 510.37 4 509.59 

Nz 4 83 3. i 2 4 09- • .lf 

C¡ s 716.58 4 7.i9.33 

e, 7 351 • .is s S.! 1 • ~~: 

C3 9 .i 52. 71 7 3f!S. t>S 

iC 4 11 839.59 8 9-9. 15 

nc4 1 2 504.75 9 63.i. SS 
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(e o N TI N u A el ON) 

fl BTU H BTU 
lb-mol a 235,9°F ro:moT o 150ºF 

15_ 227.51_ 

--17 996.27 

· 5·2.-948:.·33 _ 

255~9°F.. 

fi -m·e-zC:la 

11 

11 

13 

25 

5 

085,58 

686,09 

807.89 

142.48 

_390. 24 BTU 
lb-mol 
a 130°F 

aít el • c'_arr.a·del enfriador de nire. 

q 1 245 ,8 BTU x ( 68 , 87 kghmol X 2.2 Lb-mol) i"1i"=iiiOT kg-mol .. 

q • 168 457,3 BTU 
-¡¡--

Si se consideran tubos aletados de 1 pulg de diámetro 

con 9 aletas/pulg con unn altura de las mismas de 1/2 pulg, 

asi como las condiciones de operación, se tiene un coeficiente 

de transferencia de calor de: 3.1 ~~~cZºf de acuerdo a super

ficies extendidas(ll). 

El incre~cnto en la tenpcratura del nirc es: 

ó. T "' ( Q.__.:::..J. 
ªº 'u 

• 
- T.ac) 

TI • 130 cp 

TF • 236 ºF 
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TI .. Z36'·; 

-. ' . .-. ,- . 
Tomando e·n-· cuenta :un·, paso 

T¡ - Tp . 236 130 
R - 1 z, 88 -2.71 

- tp,- - tl -

t tl 1 27 88 p . F . 0.263 
T¡ t¡ 236 88 

Fe . 0.92 

LMTO • 70(0 .92) .. 64 .4 "F 

El área requerida es: 

U(LMTO) 
188 .¡57 .3 BTU/h .. 944 piez 
3.1BTU

2 
(64.4"F) 

A•-~--

hp ie ºF 

Para un arreglo de 3 camas: de la referencia 11 se tiene, 

el área de transferencia de calor por unidad de :1rc:i proycctn

da, si se considera un pitch de Z 1/4" L:::., 

AP 60.6 ~ 
p>C 
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es: 

El tiren· total proyectada será 

· A 944 pie 2 
ATP • -~· · .. • • 15,6 pie2 i\l'""· _bU, b p1e-' 

· - pie 2 

El- anchO ael p~-nél cOnsfdcrando unti--longitUd de 5 pies 

h'P.- • 

~T .. 

ATP. 
¡;¡;--. . _,., 

1 S.·'¿· p·.ie 2 

S pi.e_· . 

·a 1 xLT .·--

•.3.12 pie 

Si se requiere una _cover~ura de 0,4 para los \"entilado-

res y suponiendo, l~--iris'ta1ií..é:i6~.de·u·no, el área del ventilador 

será: 

.!..\" ATP (0.4) .. 15.6 pie 2 (0,4) • 6. 24 pic 2 

E:.l didmetro del \'entilador será: 

D\' .. _ J 
6.24 p'e2' lJ.ilfS i .. z.sz pie 

La cantidad de aire ser~: 

g 188 457.3 BTU/h 
• 1: 193.2 ~ 0.14 ní0(64.4ºFJ 
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lb 

RD ·Rclaci6n-de ·dérisidades-del aire de lns condici~ 

~-e~-:_d'e-_-:f1~}0 a_. niv~i del mar r i"OºF (se obtic--

RD 

ACFM 

·ne de la- refe~_encia -11, fig. 9.13) • [adimensional) 

0.96 a nivel del raar y sa~p 

0 • .:22 tlZ 19.L2 lb/h) .. z 819.7 pic3/min. 
0.96 

La ca!da de presi6n est~tica del aire es, si la tempera-

tura promedio es 120ºF RD = 0,91 (referencia 11, fi3. 9,13) 

N • NQmcro de filas de tubos. 

Pp=- Factor de caída de pre.5i6n por fricci6ri_.,pór: fila de 

tubo .. [pule: de agua] (fig. 9.10) 
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"'r • ne 
o.o~ x 3 

0.91 ~ 0.131 9 pulg de agua 

La có. ida de prcsi6n total es:.-

+ [-· ACT~~_. __ -; '.: ~ _:_ ' -·]-2 R-n 
- 4 .. 000 (0~785_0\'ªJ • 
. _ -- . ---.--'---e-,."--··,_.,,._.:_._~--''~------· 

PF pae 

PF • O. 1 SI 9 .~[4 O::~:ff ~S~{:.~Si)z~azfr ,96) • 0· 144 1 ~~~~ de 

' ··---·~:.: -' ·::,-·:--
Po te ñc_i~ --d_el ;-~~~túj_¡-il~dÓ_~-; -s·i~ in-_ C$i2ieilcin ~-de,-:\·entilacidn 

se ccnsidC-ra_ ,·del> 70\, -
- .-.-,..-

llP • (ACF:!) (PF) 
6 ->[0 _ cf 

HP • (Z 819,7) (0.1'4 1)(6 370. (0.7) "0.0911 HP 

Para el accionador se tiene 

:9HP "' 0.091 
0.91 

.:orricnte(:V 

.. 0.1 HP =) ~lotor 1 /J HP 

110 Volts 

Fase 

60 Hz 

Q ~ 1 196.8 kgJinol + 6ii.S7 kgfinol .. 1 265.67 kghmol s0· 
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Corriente 

4 

8 

\ mol 

.94. 56 

~ 
100.0 \ 

PH .. o·.945 6. (Z0.908 3) +- 0,054 4 (25.049 4)-"' 

PM .. 21 .13~ 6 kg/kg-rnol 

21. 133 --6 kg/kg-mol 
SGg = 28,96 kg/kg-mol .. º· 729 8 

Qa • 1 265,67 ~ X 21 13 _!_g__'" 26 748,23 kg/h 
t- ---¡¡----- • ~óT 

Q • 
g 

265 , 67 ks¡,mol x 2.2 lb-mol x ~ x 
kg-mol o 

Qg .. 25 ~l~!PCSD 

38 s .63 res 
lb-mol 

Cp~a Q,605 42 ~ ª Q,605 42 
ml k:al ;¡-'1:. o.oos 42 ~e 

Cp dcspul!s de Co:'lprinir a la corriente 4 

CP~· 0,613 76 r~F ~ 0.613 76 f1:~ : 0.613 76 

TF. 60.6384., C 
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25 023 ·· . ·- (- · kcal 1 725 83 i._;cn_l 
CP - ( zs-u:z,, + 1 7:!::>,Z,)) 0.60542 ~)+Cz5 02.'.1+1 1is.z3)(0,613 7~) .. 

CP • O 6060 kcál , • . ¡¡¡;-'"e 

H .. 4 381.36 n 61 ºC 

.. 2 632,96 lb-mol ---,,--

151.514 lb-mol -¡¡---

Estimaci6n de la ca;¡posici6n de la corriente 8. 

Ln relaci6n entre lns corrientes que forman a la corricn 

'te 8 es 

196,8 kg-mol/li + 6S.S7 kg-~ol/h 1 265.67 kg-mol/h 



'\-mol 

2.552 

co 2:[1 196.s(o.o36 izJ~6s.~1co.o.4 •• 6s7J]k~-~~1fh•4'>;456 ·3.670 
N 

2 
: [~ 1 9.Q~·8:"to '. 0·2? :~4 )-~.6~-~-:s?-~ ~ ~~o:~~_-._;_91 :11~ ~~~~.~~~)~.;, __ 27 __ ~3-s-~ .. - · -z ·. 1 '61 · 

:: . '. ~:·· ·:::'.:.f l::t:,~:;~::~:::~~i·~r~11:;;f :~}t:ii~?:~':~:¡r 1

:: ::: · 

c3 ;¡; '196'.á(ó;oz4 .Ío).i6s.81co:o64 67J] kg,mol/h• 33.656 
~: :·· ' 

1c4 :'[i .-~,_-_9·6.8_-({i";-~_Oi··57_~-~68.87(o.oo9 69J]k-g-mol/h• 4.9-lO 

n'C4 -_-: [1_ 19-(;.-S(éf~-005 47)+68.87(0.014 8-0J] kg-mol/h= i .566 

tc 5 : [,-- '19'"'6.s,·c--o.001 s6f+68.87Co.oo.i 33J] kg-mol/h .. 2.s2.i 

196.8(0.001 86)+68.87(0.004 12)] kg-mol/h .. 2.509 nc 5 : [1 

2.660 

0,390 

0,598 

o. 199 

o. 198 

c6 : [1 196.8(0.010 91)+68.87(0,018 39)]kg-mol/ha 1.l.32.l 1.132 

e• 
7 : [1 196.8(0.000 54)+68.87(0,000 18)] kg-mol/h= 0.659 ~ 

1 265.66 100.000 
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HzS 

co·
2 

Nz 

el 

Cz 

e· 
3 

1c4 

nC4 

iC 5 

nc 5 

nCt; 

e• 
7 

Estimnci6n del·, pod~r ci:ilori.fi~O de la c~rrieiit~, 6 •. ( 11 .J 

Compos_it:i6n 

.· 
(\ ffiolf 

.9 

3·_,579 

:· ... -0;·1:f8 

23. l.28 

,~·_._20~·~_'2{~: 

'19;5_86' 

·3·,"9'37 

6.461 

2. 071 

1 ~989 

.. 8."763 

o·.060 

L H V • 897.46 

P~d~~·.·. C:a1ori:f-i¿o· neto _ .-ª. 6iJ:F y 

t 4 • 1, rs··i'a·~: 

BTU 

pic3 a 

CBTlUpie~J 
'586;71-C-

o . 

o 

909, 1 

617.8 

2 315.9 

3 001. o 

3 01 o.s 

3 697,9 

3 706.8 

4 403. 9 

' 669.69 

14.7 psia y 60°F 

CorrecCi6n por temperatura • 460 + 60 
:toó + 6S .. 0.9848 

LHV .. 897 .46(0.9898) BTU 

pic3 a 14.7 psia y 68ºF 

LHV • 1 878, l BTU/pie3 a 1-1. 7 psin }' 68ºF 
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DISPONIBILIDAD 'DE GAS PARA EQUIPO r:f RELEVO. 

LHY -• . 1_878 .1 .B:U 
3 pie 

La disponibilidad de ener~ia es: 

1 878. l BTU x 260 000 I!_i¿ ,. 488 306 000 BTU 
pie 3 -U- 0-

488 306 000 !!p X 
d 

X 
1 os5W/s 

5 962 532,75 86 400s BÍÜ 

5 962 532.75 I< X 
llP . 7 995.9 HP 

74 s. 69 " 
Se requieren ünicamentc 304.5 ¡¡p 

ALMACENA.\ JI ENTO 

" 

Para el almacenamiento de condensados se tendr~ un reci

piente esférico comün a los 10 m6dulos, con una capacidad de 

30 000 bbl 

\ioL'" 30 000 bbl 

VOL• t""(RIJ 3 

159 1 
X 661 

RI = Jo.1s ~· = 10.s m 

D a 21 m 

.. 4 770 m3 
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MODULO DE SEPARACJON A BAJA TEMPERATURA 

Rccuperiici6n-: -

Parn'" calcular la· re~up-~rB~i6ri lograda en este m6dulo se con

siderarán dos etapás, la-_constituidn por el separador y la otra 

.-ior la torre--de. destilaci6n-..·-~ 

. . . 

R • 1 4Ó4.4 (~.io8 704) (0781 021 (0.245 243) • 154.16 M~~~s 
a las con_d_iciori_~~{\l~---_._~--~-{~-~~:~;~ 

R - 7404C4 (0.108 104) (0.781 02) (0.153 B) • 96.7 bbl 
MMPCS 

a ZOºC. 

EStim8c-i6n d~ -iaS condiciones de la formación de hidratos(ll ,l 9 ) 

Piira- estimar la presi6n mínima a la cual se promueve la far 

maci6n de hidratos se emplearon las figuras 15.S )' 15.6 de la re 

ferencia 11 'debido a que el gas manejado presenta un peso molccu 

lar de 28.4Z3 1 g / g - mol y por lo tanto su densidad relativa es 

de 0.981 3 • 

De la figura 15.5 la presión mínima de formaci6n de hidratos 

es de 16.53 kg / cm2 man, para un gas de densidad relativa igual 

a 0,9 encontrándose a lOºC. 

De la figura 15.6 la prc~i6n mínima de form11ci6n de hidrato~ 

es de 12.32 kg / cm 2 man. para un gas de densidad relativa igual 

a 1.0 encontrándose n lOºC. 
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rn una 

13.107 

densidad 

3 Kg/cm 2 

rclatiVÉÍ. de __ 0_¡9s1 3 se tiene una_-·presi6n de 

man. 

Este dltimo valor de. pr.esi6n nos indica que si existe la 

posibilidad de formación de hidratos en este modulo al enfriar 

el gas a lOºC puesto que se tiene una presión de Z0.1 kg/cm 2 • 

De estas mismas figuras se obtuvo que el gas de 0.9 de 

densidad relativa debe tener una temperatura mínima de 60°C a 

una presi6n de 88,5 kg/crn 2 para permitir su expansión a 

za kg/crn 2 sin problemas de formaci6n de hidratos y para un gas 

de 1 .o de densidad relativa debe tener una temperatura rn!nima 

de 71°C para evitar la formación de hidratos durante un expan

sión sinilar. Calculando por interpolaci6n la temperatura mí-

nima que debe tener el gas a tratar en este módulo se obtuvo 

un valor de 69cC, pero el gas se recibe a 56ºC lo cual indica 

que es posible la formnci6n de hidratos. 

Estimación de la temperatura de formación de hidratos(lO) 

Para deterninar la temperatura de formación de hidratos 

se aplicó el Ht!todo de Katz y colaboradores, este rn6todo cons.!. 

dcra la composición del gas e incluye constantes de equilibrio 

sólido-vapor. La ecuación básica es 

¿ (Yi/Ki) • 1.0 c.s 

donde: 

Yi = Fracción mol. del componente i 
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. . 
Ki •Constante ·de-equilibrio del componente 

~·,··'la~ c_~al~~-.. ~e- obti"cnCn de las figu· 

ra·s·_--11.9-';3-_-1.i-~12-de la referencia 10. 

Apl.ican(lo Ci ~'~to·d~ ·.:-J:'::~á;--;·--,:k~,/c~i- man. se obtuvo que a 

1 OºC la su~a_tOr i~·-,:::e~··':--i-~t-~~1:~:-;·~::----~-l ~-,-~;,-,~~--~,-y_ a· 7 º ·e ·10 suma to ria es 

igual a 1. 436_~-:09_9:_·,'.=·:/r~:t·~~-p,,~_t-f¡~-~-º-:J{o'.i ··reSUt tados anteriores pal"a 

un val<?r· 1gJ_;_r:-a~;:~_a:~~rií~-~~:-~;:~:e:_:~~---tU\;.(¡ :una t-empcrat~r_n _de 9,.sº e 
13 cual ri°~s- iriífiCll _·q·~~----1,·-;,¡~,~- COndicioÍle~ de enfriamiento del 

gas con e1 -sistcm~ 'd-~-- r-~-f~Í-ger~ci6n se tic~e la formac~'6'n °dC h.!. 

dra tos. 

Requer im ien to de -d ic t i-Í eng 1 icol (l O) 

Aplicando la ecunci6n de Harnrnershmidt y considerando una 

depresión del punto de congelamiento de 22~ C se obtiene la con 

centraci6n ~rnimn de dictilenglicol parn lograr cstn depresión. 

La ecuación de Hanmershmidt es la siguiente: 

donde: 

• d (P'I! 
CG KC, + d P5!) C,6 

CG m Conccntrnci6n mfnima de dictilcnglicol 

para lo~rnr una depresi6n drtr-rminndn .. 

e [ \ peso J 
d • Dcpr_csión en el punto de forrnnc i6n de 

hidratos del r.as [ ºC] 
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KG .. · Constnntc:parO. glÍ.Col~s _e-S_,_z._ -~Oo_ - - .) . 
'.-·- ,• .. -· 

·p)f-• Pesó-m~1Ccuiilr :dc,:.~~e.tit.~~gi°'icol ... 106 g / g-mol 
~-: . '. -

de 1 1 b 

de 

··.Si ::'i= ::;~~~:1;~~~~~~,i~~~~!I·.' 
,F. 'i .,, ··:; ... ·••<·•.•. ... .. "·.--:-,;.·.'. -<;----

B_a l~_n~e_:-. ~d-~~;-.'?~µ:ri _;:~i/·:"> ·;:·· 

'···: ~-· o•.A,srt~~;.J .. ;~~ C.7 

Bala'itcC:'::dc'. 'diCti ¡' en~-1 icol 

C.8 

Resolviendo simultáneamente la~ ecuaciones C.7 y C.S se 

tiene 

"'2.JZS lb de dictilcnglicol al -;-:;',, 
PE-¡ lb de a~ua absorbtda 

PE .. 3 • 125 lb de dietilcn~licol al 51\ 
F lb de agun absorbida 

tiene: 

Considerando el contenido de .'.!gua del gas alimentado se 

267 .75 lb de dictilcnglicol al ;5~ 

~l:·IPCS 
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SG1 .. 1.105 P 1 • 1,105. (62,4 lb ) • 68,97 1b 3 
pic 3 p~c 

V "' 3,88 pie3¡ MMPCS. • o,6924 Mies 
Q¡ • 267. 75 l_b ___ x 28 ?-t:--tPCSD x~ X~" 141 .98 *8-

HMPCS 

Reposicidn de dictilenglicol. 

De la referencia 10 se tienen las siguientes cstimacio-

ncs de p~rdidas: 

Por evaporacidn en la Tegencrnci6n 0.23 M~~CS 

Por solubilidad en hidrocarburos 1 iquidos O. 25 ~~1-
m3de acci te 

En el separador de baja temperatura se tiene la siguien

te recupernci6n: 

R .. 7 ·104.4 (0.108 704)(0.131 6) .. 106 !?E.L. 
t~IPCS 

bbl 0.159 m3 
1 06 ~1:-1PCs x 661 

La pérdida será entonces 

m3 
16 • 85 ~t~IPCS 

m3 1 1 16.85 ~X 0.25 ~ m 4.2 ~ 
m 

Si la densidad del dietilen~licol es de 1 .12 -1J?-



4.Z 1 1 • 1 2 kg z. z .Tu . 1o.34 lb 
MMPCS X 1 X ---,¡¡- MMPCS 

La reri:os_i~idn tOtal es 

Rcpo~ici(ln . (0.23+ 1o.34) lb 
~ 

. 1 o. 57 lb 
:i.r1PCS 

... 
si- la: ·soluci6n se prepara al 7 5\ se tiene 

Rep .. os.iCi6.n., 14 . 1 lb de soluci6n de dietilen¡:;licol al 75\ 
~L'1PCS 

VG • 0.204 4 ~S donde: VG ~ volumen por millón de 

pie 3 de gas. 

VG • O. 036 5 bbl 
rnP'CS 

La can~idad de agua y glicol ser~: 

14. 1 lb 28 
~X 

~~IPCS 
-¡¡- ... 394 .8 

394,8 .ig_ X d D 16.45--!-Q..... 
o -z:r-11 n 

16,45 ~X ~lb• 7,47 + 
Para el agua: 

7.47 j¡!l.- (0.25) • 1.87 lf-

Para el glicol: 

7.47 Ji&- (0.75) • 5.6 j¡B-
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DinENSIONAHIENTO DE EQUIPO 

. SEPARADOR FA- 201 

Q f .. 2s MnPcSo 

Qf ... 28 H?.IPCSD X lb-mol .. 72 608 .45 lb-mol 
• :r0:::i. 6.:a Pes --a--:--

Qf ... ~ 1·(608.' . .is 1._b¿¡m.~ 1 -:-c.~ .. 3 _025.35 ~ 

Q • 
1 ' 

1°49.5 kg;,;Ínol 
.. h 

:X: 28 ,372.-¡ 

pie:=' 

X 96,176 9 
kg-mol 

x~ X 

kg 2.2 lb ~ic 3 

X --rg- XT4 f-5 "-', b""J"l"o:-71 "rb 

" h 

Q
1 

-. 2 .968 ;35 BPD 

Como recuperaci6n. 

bbl > Q
1 

•; .J04.4 (O.l(IS 704) (0.131 6) • 106 ~,. 2 968 BPD 

Ql • 1 '9 5 kg·mol 96 1-0 .. • h X • l kg = ¡..¡ 378, 44 _lg_ 
kr,-mol ----¡:¡------

Q -g 
375.16 kg-rr:ol (0,891 296)"' 1 225.67 kg¿mol 

Qg - 225 67kghnol x 20 157 4.-füL___ • 24 706.32 kg/h ' . ' kr,--r.i'OT 

Qs • 2 :i 5 67 kg-::iol X 2.2 lb-mol X 2·1 h X 385.63 PCS .. Z4, 956 M~·IPCSD - · ---O--- kg-mol · ----0- 1 6-mol 
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·El mEtodo emplCndo para .-"dimensionarlo ·se describe en la 

referencia :20. 

TIPO HORIZONTAL-

Factoies d~--di_scft~_C_l,~-~~~J 
Para presiCSn -.. ;.;-o-·\,. 
Para flujo 

Tempérn t_ur·a-: 

FLUJO TOTAL-. 28 MM_P_CSIJ 

Pj • 300 (1.2) psin • 360 psin 

Td • (10 + SO)ºC 60 ºC 

SG • 45.637 6 lb/J!iC3 . o. 7314 o 62.4 1 b/ pie3 

SG
8 
. zo .. 157 4 lg/kg:-mol . ZS.96 kg/kg-mol 

Qw "'NJUA EN EL GLIOOL 

QW "' Q. 6924 r:iiCS + 

al 75\ 

0.3603 

0.6958 

+ AGUA 
bbl 
~D 

ºAPI .. 61. 97 API 

LIBRE 

.. 1 .06 ~~~es 
Qw .. 29.68 BPD -> solución al 51 'f. 

Qo • 2 968 BPD 

Q • 
w 30 DPD 

Q • 
g 24. 956 M~IPCSD 
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D 

(pulg) 

30 

36 

48 

60 

72 

capacidad del gas 

SGgPd 
--r:;-- • 

d 
0.695 8 (360) - 0.481 7 

520 

De ·gráfica de la referencia 20 KM• 0.24 

·~· ¡ 42(0.24J~520ll24.956l DLOeff •.4""""1 TdQg p d • -60 

LOeff LO 

(pie) (pie) 

1 2. 11 16.149 

lo. 09 13 ,48 

7.57 l 0.09 

6. 06 8. 079 

5.05 6.728 

densidad relativa del DEG al 51\ = 1 .075 

6SG = SGw - SG
0 

;. 1.075 - 0.731 4 = 0.343 6 

(ho)max "' 320 Q
0 

6.SG/µ.o 

Si Q0 " 5 min 

JI.o "'0.75 cp 

(ho)max e 733 pulg 

Aw 0.5 Qw,Qw 
~ QOQO + QWQW 

o. 5 (30)(5] 

2 968(5]+30(5) 
• 0.0005 

C-54 
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LO/D 

6.439 

4 .486 

2. 524 

1 .61 o 
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D 

(pulg) 

30 

36 

48 

60 

72 

(20) 
De gr~fica 6 de la referencia 

ZM• O, SO 

0 ., Cholmax 
max ZM 617.92 pulg 

c.a'p_BCidnd dCl 11qu·ido. 

2 D LOeí:E • 1.4Z (Qwew + Qo9) 

• 1,42 (30 X 5 + 2 968 X 5) • 21 285,8 

LOeff LO 

(pie) (pie) 

23.65 31 ,53 

16 .4 2 21 .89 

g. 23 1 2. 31 

s. 91 7,88 

4. 1 o 5.47 

LO/D 

1 z .61 

7 .29 

3.08 

l. 57 

0,91 

.,_Si se observan ambas tabulaciones se concluye que la ca

pacidad del liquido gobernará la selccci6n del separador, en la 

relación LDID> 3. Por consiguiente, se grnficará D Vs. LO de 

la capacidad del liquido. 

Se observa que la relaci6n de ~rea del agua respecto al 

área total transversal es muy baja, lo cual implica un nivel 

prácticamente de cero de a~ua en el separador; lo anterior se 

corrobora de acuerdo al valor::M obtenido que representa la al

tura del aceite respecto al diámetro y el m~todo de c~lculo es

tá bnsado en un 50\ conteniendo aceite y agua. 
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D 
pwloJ 

72 

80 

•o 

40 

'º 

o 

5 mln 

10 

LO 

e P 1 •> 

SEPARADOR 
48" X li- Ou 

20 
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Por lo anteTior es necesario dimensionar una pierna de 

ni\•el considerando ·que en ella se presente la interfase lfquido 

-a.ceite .en_ un 50.\ ,de_ su altura, ademfis se considera un tiempo 

de residencla de ·-s· min, 

Qw • ·30_ BPD 

LO/D • 3 

VOL. 30'.BPD. X~ X t>Chnin X 5 min. 0.1041 bbl 

\'OLP• 2(0,10.Íl) bbl ~ ~@i l • 33.2 1 

...P'.r D
2
Lo '"' o' p 

Tomando en cuenta dimensiones comerciales. 

Dp .. 1 2" 

LD¡, .. 36'' • 3' 

Dime ns iones 12 11 X 3'-("º. 

Material: Acero nl carbón SA-285 Grado C. 

t • + 0.125] pulg 
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t "'·0.9261 .Pulp, 

Peso n'proximadO 

PE • 15 D t. 
PE • 1 S. c4aJ CD.S37 S) • 675 lb/pie 

Pnra ·la .alimentación 

V • 1 00 ~ s 

Qf • 39 085 ~X 2 · 2 lb n ---¡¡¡¡- ... 85 988 .32 Ib 
¡¡-

lb pic 3 h 
Qf .. 85 988.32 ¡¡---X l.8:J9 o lb X,, tJOO s 

A .. ~. , V 0.128 5 pie• 

J" x 1..i..i x o.12a s pulgz" 

Para la fase líquida 

Paro. el aceite: 

c-ss 

"' 12.SS ~3 

s 

4.85 pulg=)S" 



A • 

,. • 1 O pie/s 

A • !]g_ 
V 

2 · 968~ x.Jn X 

•. j 4; 1 
~ • 2" 

Para el agua: 

,, 
X 144 X 0,019 pul~.-

1 5 9 1 ,~,.i~e-3~~ 
~ x - 8 ·J 7 .. 0.019 pic 2 

1 .878 pulg 

- o bbl" .... d - h 1 59 1 w.n-· 
3 

-n ... - '-J .....,- ... "TT'l:".x'foous·x ~x 1 2 
=--,."' - : • - --·~a··-·· -~"~ "~~·'-''""-'~~=~º=º'~--=~·~~~ • O. 000 2 pie 

pi.e s 

0 ~ 4 x_:t.i4 ~ 0.000 2 pulg2" .. 0 , 2 pulg 

0 1/4" 

Para el \'a por: 

\' • 1 00 pie A; 

__kg_ .... 1.1 lb pie3 
h 

Q,, • 24 7 00, ,52 - h---- .... ---,:¿;---- X 1 • \ §J lb X ~ 

,\ . _s:_.. 1 ,. O.i26Spie"' 

•• j 4.: 1 

.. j .¡X 1~ X 0,126 5 pulg2 4. 81 pul~ 

0 • 5" 
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TORRE DA-201 

Q
1 

= 149.S kghmol (0.781 02) = 116.76 kgfimol 

Q • 116 , 76kgfimol x 2.2 lb-mol 
1 kg-mol 

256 .872lb-mol 

116.76 kghmol 115 068 kg x • kg-moi 
_l;g_ "' 13 435.3.i 0 -

Ql • 13 435,34 ~X ~ = 322 448.15 ~ 

Ql 

Ql 

SG1 

• 322 448.15 ~X 

. 

lb 
709 385.9 ª l 

29.291 o pic 3 

29. 291 o .!!L3 
pie 

3 
24 218,56 ~X 

=) 15.4: 3 bbl /MMPCS 

2. 2 lb = 709 385.9 kg 

24 21 s. 
. 3 

56~ 

=> 170 ºAPI 

28.372 
pie.., 

X 
bbl 

1"">91 

Qg • 149,Skgfimol(0.218 98) = 32.737 5kgfimol 

lb 

ª 

4 321. 56 BPD 

~
. kg 

(28.685 . ) ;; 939.01-ihO'-~-·g-mo 

Q • 32.7375 kr:jmol x I;--h x 2 · 2 Jb-mol .. 1 7'8 54 ~ .. (7' 02·· 1b~1n 
g u kg-mol - ' u .:.. -'---,{~ 

Q • l 728 . 5 ., lb-mol 385.63 PCS 
g .. -cr- X lb-mol '" 0.666 576 88 ~l~IPCSD "'0.7 ~l'IPCSD 

p = ¡ 
28.685 
28.96 

kg 
kg-mol = 0.990 5 kg 
kg-mol 
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Diámetro de la columna DA - 201Ct8) 

1 /2 
UL . CSB - (Pl 

donde: UL Velócidad 11 m ite del vapor • (pie/seg] 

.CSB Factor d'e capacidad 

p Densidad del liquido 
.1 

p Densidad del vapor 
g 

P1 Z9.291 o 1b/pie3 

p 1. 580 2 lb/pie3 

g 

Q¡ _!y,_ o.s 
¡¡:-C-,, J • 

g l 

256.872 lb-mol [ 1 580 2 ~ ]º· 5 

----~,=,= · pie • 
íZ.023 ~ 29.291 O 1b/pie3 

(pie/seg J 
[ lb/pie3] 

[ lb/pie3] 

o.828 3 

De gr~fica de la referencia 18 1 empleando el valor cal

culadc por medio de la Gltima rclnci6n: 

c58 0.11 pie/s para un espaciamiento entre platos 

de 18" y 1 5\ de área de conducto descendente. 

Ut = 0.11 [ 
29.291 - 1.580 

1 • 580 z 
2 ] o .s .. 0.460 6 

Esta velocidad del vapor es vtllida ol inicio del jnundn_ 

miento por lo tanto, empleando el factor que recomienda la r~ 

fcrencia citada: 

0.460 6(0.8) o. 368 S pic/s 
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A· llq· 
700 000 pJ_<>.3 X~ X ~,-h;;,~,-,. ----cr- "" u ,, bUU s 

o.368 s pie/s 

A• v Dz .. .-- 0.785 D2 

21 .98 pie2 

J 
A ' D"' Q.78r S.29 pie 63. 5 pulg =) 66" comcrcinles. 

Diámetro del orificio • 3/8 01 

Espesor de plato ~ 5/64'' (rcf. 21) 

Altura de la Columna: 

Del balance de materia se considcrar~n 8 platos tc6ri--

cos, suponiendo una eficiencia de platos de 80\, se tiene 10 

platos reales. Ademas si se consideran los espacios entre el 

Gltimo plato y la base y el primero y el domo se tiene: 

LO • (No. platos-l)Espacio entre platos+Espacio domo+Espacio base 

LO• 9(18) + 18 + 18 a 18(11) 198" 

LO • 18 1 
- 0" 

Estimacidn del espesor y pesoC 14 • 15 ) 

Material Acero al carb6n SA-285 Grado C 

-[360(33) 
t - 13 750(0.8)-0.b(360) • o.12s] "' 1.226 pulg 

t .. 1 1 /4" 
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Peso aproXim_ad~-(l S) 

PE= 15 Dt' 

e~[¡li"i :il Os_-~:~5 1 ~? ~,,_ ·~- ·- .-.- < .-~::--~.' ~ .--
,__. . 

Pnrn produCto de: f·O-nda~· ... (inC_1Uyc· la pnrt.e __ qlle s_e -recir-

-cula y_los condensados estabili 

:tados). 

3 . 3 
Ql 

• Sl 9 • 079 lb-mol X94.590 9 lb X sic X h • 0. 714 6 _pie 
---,¡--lb-mol 3.118.>¡b~s -S-

v • 10 pie/s 

A .. 0.071 46 pie 2 

~-~-1 " 4 X 144 X 0.071 5 pUlg ... 

" 
Parn la rccirculaci6n: 

3.62 pulg "' 4" 

Ql 
= 562 20 lb-mol X 83.8232 lbX sic

3 
h 11 3 . 8 \ ~ 

• ---O- lb-mol 3 .36 S ibx 3 600 s s 

A • 
3.81pic3 /s 
100 p1e/s 

ti .. J" x144~0.038 
11 0.038 1 pic 2 

pulg 2 Z.64 pulg => 3" 

Pnra el producto de domos: 

C-63 



~ 2 2 lb pie3 h 
Qg = 939.0l J1" X ~ x-1,SSij 2 16 X 3 600 S 

A O. 003 63 pie 2 

z' pulg • ~.BIS 9 'Y. , .. 

C-64 
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INTERCA.!..IBJADOR EA .. zo1 

Est·~: equiPo _- c·~ns't~.tu;~e parte de un sistema de refrigera

c~'n qu·c S~_,_cOm'¡l~~-!:~.:co.m~ .. l_.ln pa_q~c_te, la cargn termina requcr! 

da es de -
·- -· --- .... -_,' 

.í(_'cj1·4-.'Z64,.\5- ,BTÚ./Ib~inol_, - :a 300 psia y 92ª F 

A ' F 

-:,~:_;'., .. ):::. ~:-~'.:·_:·:_-. --_ -·~-
-3 ·:2°96-~-2-s·6-.z:--4 ·.utu1 lo . .:mó r 

_,;_- ·- --~-'·''°'~ _:;_- ,,-:.;· .. --
a ·3oiJ psia y 50ª F 

q:,-.- -~-H ':;..;" (-3 _'-z9(í':-:2·~·6:~4:; __ ~it'4~~:'i:{t:á-~~2~':j';~~)~_'-etui lb-.:U.01.. - 11 a . 081 BTU/ lb-mol 
- •' ; ' - •ii· 
··:.-e-._:,;~: "-'-.:-;··:·: -?: 

el signo --._sigit_ifi'c~-)~u-~ 

esta en~;r&ra • 

corriente de proceso está cediendo 

.6.HRE • (718.081 BTU/lb·mol)( 3 025.35 lb-mol/h) 

BTU 
-¡¡-.ó.HRE • 2 171 446.4 

Si 1 Ton de rcfrigeraci6n = 12 000 BTU/h 

Carga de rcfrigcraci6n ~ 151 Toneladas de refrigcrnci6n 

Las dimensiones de este equipo son: 

SOºF 

t¡_ = 39.2"'F 
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LHTD • 
(91-39.Z) - (50-39,Z) 

91 -39 .-2 
Lri SD-39.2 

go 'BTU 
h p_ic; z ºF 

A .... 928 pie 2 · · 

LT • 

};- t-Úb°-s:·:_en U 

a 1 • 0.191 6. pie
2 

pie 

AT • 0.191 6 (16) - 3.065 

NT .. 301 

DC .. 25" 

~z 
woo 

.. 26° F 

Estimaci6n de la cantidad de fluido refrigerante, poten 

cia del compresor y del ventilador del soloaire de la secci6n 

de rcfrigcraci6n. 

Cantidad de fluido refrigerante. 

Para detcrminnr la cantidad de fluido refrigerante se 

considcr6 que éste es butano. 

q = 2 171 447 BTU/h 

BTU 
ro (Fig, 17.ZB referencia 11) 
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Hp • - 605 BTU/lb 

' .. - : - ' 

(Fig, _17,28 referencia 11] 

2 172 447 BTU/h 
(-605+ 7 20) Bl O/Lb 18 891 -{J!.... 

A- la PTesicSn -{ifiai~_d·e·,-_compresi6n y considerando un pro-

ceso isoe·n~~dpi~--0·-,1:~-:_··~n~-a-ipra presenta un valor de -577 BTU/lb, 

si se ~o~si_d_~-~¡t, Ü_~:-p·r·ci~~eS.? ~po~itr6pico con una eficiencia del 

70\ 1 a_--.- ent·a1pra: - Será (-

mir 

Hp .• (-605_·+. ~--S?i + 605 ) w .. -565 BTU/lb 

La potencia- de"l compresor será entonces: 

BHP. = 18 891- lb/~ -565 + 605) BTU/lb. 

2 S4S BTU/h 
-.,.¡p-

Para el motor 

BHP .. 300 HP 

\"oltnje 4-10 \-ol t.s 

Fases 3 

F:-ecuenc;ia 60 ciclos/ S 

296 HP 

Considerando la potenci11 requerida }' el flujo _a compri-

c-67 



, 8 891 .lb X ¡¡--
. 3 h 

5 ~1~10 X -,,r;,,,.-=
Il) 60 min 

. 3 
.. 1 574 ~ mm 

Para est'c gasto, de acuerdo a la referencia 17 las dime!!. 

sion~_s apToximadas son: 

De acuerdo a la tabla 98 

8' - 6 11 y 5 1 - 1011
1 para longitlld y ancho, respectivnme!!. 

Para el acumulador y separador del sistema de rcfrigera

ci6n se consideró un tiempo de residencia de 5 min }' se emplea 

el SO\ de su volumen. 

891 1 b x S min 
QRE"' 18 ~ 60 m1n 1 571 lb 

Si \' 0,028 ygc3 

VOL" 89 pic3 z s 25 si LO/D '" 1.5 

VOL= 0.785 (1.5) n3 

D ; .5(0. /SSJ 
~ z 525 13 dm .. 51.S pulg 

D 54 pulg 

LO • 84 pulg 
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Potenc.in del Ventilador. 

BTU 

º 

Si se-considCran -tubos aletadas de 1 pulg de difimetro -

con 9 aletns por pulgada· y la altura de las mismas sea, de 1/2 

pulg, as{ como las condiciones de operación se tiene un coefi-

ciente global de tranferencia de calor de 

acuerdo a las superficies cxtendidas.(ll) 

-1.l BTU de 
hpic 2 °F 

Para el aire se tiene un incremento de temperatura de: 

l:i.T ae 

LMTD 

... 1 + 1) ( 129+1 29 88 ) 

1 o 

1 29 _., 1 29 

109 ~ 88 

=) 29.3ºF 

Si se considera de un paso: 

R • o 
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p • 109 88 • o. 51 124 88 

Fe • 0.98 

LMTD ·z9.~(0.98)ºF • 29ºF 
. . . 

El --a: Tell ·.re_querÍ.da es: 

2 928 1 05 BTU/h 

~ .1 BTUC ( 29ºF) 
hpie 2 F 

24 627 pie 2 

Para un arreglo de 4 camas se tiene, el área de transf~ 

rene in de .-calor por unidad de 11.rca de proyccci6n de: AP • 

• 91.2 p~e~ parnun Pitch de 2"~ .(ll) 

es 

pie 

El área total proyectada será 

ATP • -4v- • 24 627 
n:r- p~e~ 

pie 
z;o pic 2 

El ancho del panel considerando una longitud de 24 pie 

WP ATP 
l:T 

Número de tubos 

A 
a' L1 

270 pic 2 

z;¡ pie 11.25pic 

~70 tubos 



Si se requi_ere. una c.overturo de 0.4 para ·1os ventilad_o-

res, y se· supone l~ ·ins·talaci6n_ ·de_ d~s_,- el tiren del ventilador 

serli: 

AV • 

.- _-.. :-- ---:- '· ,;'_--._·_·. :.,.·.:: __ ::·>:_-; _ _._:,--_: .. <.-·':-- ; 
El· diá~~tl'o·-"de·i>.~v~~'t"ii~-d~~ -_-seTá: 

-·'f"• ,.,_ .,,_,-

DV -t 5!~!~;~,t2zj'--~0-:_~-_i--~-···~--· __ ----._'"""-" --.. 9 pie 

La ·c-nn-tiCf:td~i-ciC-~ni"re: ~~-~).ft\: · 
- . BTU 

·2 928 105 ~ 

0.24 -}ke.Fc21ºFl 
580 973 lb 

¡¡-

La masa velocidad del aiTc TefeTida a la supeTficie pr2 

yeé:tri.da es: 

MVae • 
Qae .. 

ATP 

lb 
580 973 n-

270 pie 

El volumen de aire será 

2 143,8 _Jt_ 
hpie 2 

Tae • SS"F 

ACFM • 0.222 Qae 
RU 

.=> RD • 0.96 (fig. 9.13 Tef. 11) 

0.222 (SSO 973) = 134 350 pie 3 

U.96 m1n 

Por ventiladot' 

ACF~!/FA.~ "' 

. ,, . 
134 350 pie min 

67 175 pic 3 / min 

La ca!da de presi6n estática del área es si la tcmpcrat~ 

ra promedio es 

APae 

99"F 
Fp x N 

RD 

(Figs. 9.10 y 9.13 de la referencia 11 ) 
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~ D 

0.297 9 pulg de agua 

Ln cn1dn de presión total 

PF .. AP ac + l4 ooS1b?.1 755UV~ 1 2 
RD 

PF 0.297 9 + [ ... 0g&,b:~áS)(g)Z] 
2
(0.94)"' 0.363 S pulg de agua 

Potencia del ventilador suponiendo 70\ de eficiencia de 

vcntilnc i6n 

llP • (ACFH)(PF~ 
fJ 37 o (o. ) 

o 

(67 175) (0.3635) ,,. s.S HP 
6 ,)70 {0.7) 

Para el accionador se tiene, si su eficiencia es 95\ 

BllP ... .2..:.2. H P = S. 8 11 P 
o. 95 

60 ciclos/s 

dos motores 
220 volts 

=> 7 1 /Z H P 

3 fases 

C-72 

¡ 
j 

¡ 
¡ 

. j 

' ' ¡ ¡ 
¡ 
l ¡ 
í 
t 
' ' .• 



De acuerdo··n- l<l sir.i.ulnci6n- de·.la ;torre 

q ... carga -t_6'rmic8 dC1 re1~ervid0r cuando se· alimentan a 

la torf.e:-100 l_b-iii0i'/h.-s 2-'_456:909 _BTU/h~ .Sin ~~bnrgo, se es

ttin alimerit.nrido: 

149. 5 kgjlmol_ x 

BTU 
--n 

Considei-nndo "que_.los_- tubos _se_an ~e lns -Siguientes caras 

teris:~icas: 

LT 16 pie 

.. t pulg 

arr_eul_o O 
Tul;ios·· en U 

a• .. 0;191 6 

. ..\T,. o·.1916 

Ca 1 ibre 1 2. BWG 

'' 1 / .t". 

. 2 
"' 3.0656 mo 

C-73 



se tierie 'que el n(imcro de tubos es; 

NT • 22.0 tuhos 

Ditimetro de caital • 25 11 

ConsiiÍ.'C-rando' 60\ C23 >, del diámetro -de· la-_corn:.a, a la al 

tuTn de .~a- f'ila- sup_cr~or-·.dC tU.bos: 

Diámetro de coraza .. 39" 

Tipo AKU 
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INTERCAHBIADOR EA-203 

22.5 .. 67 .• k~fim.ol.· x 2. 2· lb-mol 
kg -:-mol 

Ql - 256.872 ~ 

TI • ·523ºF 

2 0~6. 5 

SOºF 

lb-mol 
-¡¡--

BTU 
3 960 lE"="mol 

1 OOºF 

f¡lI"" 32 318 BTL' ID-mol 

BTU 
- 1 23 IO="mol 

En· c~ntracorriente: Por ln coraza fluyen los condensa-

dos, por los tubos fluye gas. 
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q .. 8 333 184, S BTU -.-
q - Qg CAgF - ngrl 

11gF m ~ +_ HgI 

8 333 184.5 ~ 
11
&F"' 2 696.5 ~ 

=> Tg F -- 350ºF 

(TI - tF) (TF 
LMTD . 

ln., T¡. tF 

Tp tr 

BTU 
+ 3 960 llMñOT 

- t ,J 

!JITO • (523 - 3502 ¡1 00 50] - 99°F 

ln 523 350 
100 50 

R • TI TF 
y s - 'F '1 

tF ti TI '1 

R 1 .41 

s 0,63 

7 050. 4 BTU 
T"6'"='" mo 1 

=) Fe • 0.86 para un cambiador 4-8 que equivale a 4 cora

:3s de 1-2 en serie, de acuerdo a la referencin 2 2. 

Para evitar la instalacidn de 4 cuerpos se considcr6 

flujo cruzado con dos filas de tubos con máS de dos pasos. <24 ) 
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=> Fe -1.0 (2•) LMTD 99° F 

BTU 
. ( 1 8 J 

Si u 15 d : _h¡)-ie_2ºF-

A • 8 
.. 15 BTO -. -_._-(99ºF)--

h ·12•r·· p e _. -··, , . 

5 611.57 pie 2 

A por cuerpo• 2 805.79 pie2 

Si se_ tienen .les siguientes características para los· tu-

bos. 

0 1" 

L 16 pie 

Calibre 12 Bl\'G 

arreglo O pitch 1 1/4" 

a' 0.1916pie 2/pie 

AT 0.1916 pie 2/pic x 16pic/tubo .. 3.065 6 pie 2 /tubo 

!\T 2 805.79 ~ie 2 • 
3.065 6 p1cZ/tubo 

91 S tubos 

0 42" 

TIPO AllL 
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INTERCAMBIADOR EA - 204 

Flujo al sistema 28 r-0-lPCSD x ~ "' 1.1666 

Flujo del dietilenglicol al 51\ "' 30 BPD 

• 198.75 -:Íi- x 6Uhm1n 

1 196.75--¡¡-

1 
3 • 3 1 Jñiñ'""""" 

• 19B.75+x ~1~~ 12 1 (1.075 x 62.4 l!!, 3 ) .. 
pie 

• 470 ~X ~k~g"-.-,,.-
11 z. 2 ¡b 213.63 . kg/h 

Flujo de dietilenglicol al 75\ • 267.75 ~ 

MMPCS 
,...--¡¡-

470 1 b 11 

1 b M~IPCS 
267.75~x 1.166 6-n-

312.4 lb -¡¡--

Estimación de la temperatura, al combinarse el dietilen

glicol regenerado con la reposición. Las propiedades del dic

tilcnglicol se obtuvieron de la referencia 10, 
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Q reg CPregTx ·+ Q mucpm-~t¡ 

Q reg C~ieg +· Q·;~ü~p~~, 

··:::_· .'» .. , .. _·:.~"' -:_-::-:·~-'.:~.-;· .~:-); 

'i:F .. _. _ 221 ~ ~o_a_,;:~F ·,<~-~).:~},~-~·i'.o.:'.f_ _:_- ·'· -

en el intercambiador 

q • QCp Íl.T, '" 

q • :;12" . .i J!!-co.-ss ~l (9o - 221.oa)ºF 

BTU 
-¡¡--q • - :;6 4 00. 3 

"ty"' SOºF 

T¡ .. 227.08 ºF 

tr= 142, 2"'F 
Cpe 0.84 BTU/lbºF 

c~79 
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Parn ln Soluci6n al 51\ se tiene 

36 4 DO BTU/h o 
470 lb ( O.S4 BTU/hºF)+ so F 

¡¡-

tp .. 142.2 "F 

LMTD• (227,08 - 146. 2) (90-SO) 58.06 " F 
ln 227. 08 142.Z 

90 so 

R • 227,08 - 90 . 1. 48 

142.2 so 

s • 142.2 so 0.52 
227.08 -50 

=> Cambiador z_4(ZZ) 

(1 cornzn con bnfle), 

LMTD a 58,06 (0,83)°F "'48.2" F 

500 

A Ud Lr-1To 
q 

BTU 

hpic 2°F 

(2 Z) 

364 000.8 BTU/h = 1 .SI piez 
500 Bfú X 48.ZºF 

hpie 2 ºF 

como el firca es muy pequeña se dimensionará un cambiador de -

doble tubo. 

Estimnci6n del difimetro interno. Por el tubo interno 

fluye soluci6n de dictilcnglicol al 75\. 

e-so 



velocidad permisible: 

, ... 5 fil. 
s 

Q _-·A \•- p 

A •h 

A +.' ~~_. 

T•A'. ·. - ~-/' 

S:-pi.e/s (1. 105 X 62. 4 1 b/pie,)) 

0.018 pie 

~ .• -0.-21',-1 -s pulg 
. ._:.. -·<· ·; 

P3ra ia-_ túb'é'~'t~'.de 0

d-iÍimctro nominal- de 1/8 y 

-~~-n_:·~-fti~
0

~t·~:i,- {ilte-rno de 0.215 pulg. se t:!.e!ic-

=> ó .. 1 /8" 

Si la c~dula del tubo es SO 

,. ? 
O .106 pie-/pie 

.;i se seleccionan tubos de 8' de longitud 

• o.ooo 252 pie 2 

cédula 80 

.H 0.106 pie 2 /pic x &pie/tubo .. o.a.is pie 2/tubo 

, 
... .. 1.51 pie-

Z tubos . 

r3r~ el tubo externo, por el cual fluye solt1ci6n al 51\ 

r toma~do en cuenta que el diámetro externo de la tubcria de 

1/8 es je o • .tos pulg, se tiene: 
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A• 

470 lb X ~S 
ñ 

-5 pic/s (1,075 x 62.4 lb/pi_c,..,) 

A • 0~056 ~ulg 2 

A• . o. 785 ( ói 2 
e ti4 in ) 

J~s ó2 ' ó - + e lJl 

.s • e 0.485 1 pulg 

0.000 389 pic 2 

Para tubería de di~metro nominal de 3/8 cédula 40 se ti~ 

ne un difimetro interno de 0.493 pulg. 
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INTERCA'.fBIADOR EA-ZOS 

Flujo de gas el sistema .. - Z8 r·~IPCSD X ~ .. 1. 16 ~ 

Flujo de dietilcinglicol al 51\ • 30 BPO 

• · 30 BPO ~· ~ "- 1*r1 .. 198, 7+ 

. 1 h 1 
~ 198.75 '""""fl X tílJ"iñiñ '" 3.31~ 

· 3 Lb 1 b X~ l (1 .075 X 6Z.4~_-3 ) • 470 Jl 
• p1c 

.. 198.75 + 
Cantidad_de agua evaporada'" 4i0 ~(0.49) - 470 ~ ( g:~1 )(0.25) 

·-

.. ~70 

• 150,4 1 b 
¡¡-

•)'3.?'i. de vaporiznci6n 

lb 
¡¡-

Estimación de la carga t~rmica del rchervidor de dicti

lengl icol. 

Carga térmica .. Calor sensible para calen

tar la soluci6n d~ 142ºF a 

su temperatura de cbulli-

ci6n 

C-83 

+ 

Calor latente 

para vapori:ar 

el agua. 



1 O"C SO"F 

.. 234"F 

>. • 970 BTU 
"11)'.' -

CP • 
BTU (lD) 

O, 84 - TD""F 

q. 470 * 
q .. 182 z 1 o 

0,84 ~) (234 - 142)°F + 150.4 \f (970 Wi 
BTU 
ne-

Considerando un flux de 30 000 !!I!! 
hpie 2 

A • ffi>x 182 210 BTU/h 
.:aO 000 BTÜ 

hpic 2 

(18,22) 

Si lns cnrncteristicns de los tubos son: 

LT 8 pie 

3 
:r " 

arreglo o 
a• . o. 126 

AT . o. 126 3 

NT • 

calibre 14 BWG 

pitch 1" 

3 ~2 pie 

. 2 
~X pie 8 piC/tubo 

6.0737 ~ic 2 

1 l'i_c_ 
tulio 

. 1 *2 o 

7 tubos 
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Diámetro de canal .. a .. 

Este diómctrO p"ermite álojnr· 26 tubos, el espacio restante con 

respCctO _n 7--- tuboS'-~··.: .. se_~·~Fi!á--'..Como. cám-:i ra de v:11por. 

Diámct:o·_ J,c coraza __ :_~'-·riiánaet~O de e-anal 

Tip_O AKU __ _ 

'~:\ 
~o~-(il e~~~~:~-:·;¡].-_ ·b·ala'ncé··-d-e ·materia. 

Í:.sil~a~i-6~-~-~-~:~ ?'?-~:~;_-. ;C~iO~-ífic_O- de la c~rrient~-:~-= (il). 

!!iMOL -·-PollER :~AfoRrFrCO NETO 

-HzS 

c,92 
:\2 

et 

Cz 
C3 

iC.t 

·ne~ 

iC5 

. n~5 

_nc6 

e; 

(BTU/pie 3 

10;077 

5. o.is 

o .• 361 

.i 1. 371 

. 2-1 .535 

15.711 

0.10i 

0.920 

o. !25 

0~209 

o.832 

0.007 

·n Í4 :696 
586.71 

0.00 

0.00 

909.10 

1 617.80 

2 315. 90 

3 001.00 

3 010.50 

3 697.90 

3 706.80 

4 403.90 

7 669.69 

LHV-_m 1 298.26 BTU/· p_ie~ a 14.696 psia y 60°F 
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Correcci6n por temperatura 460 + 60 
460 + 68 "'0.984'8 

LHV .. 1 29S.16 (0.984 8) BTU 
pic3 • 14 .696 psia y . . 68."F 

.. 1 2i8.5 BTU 
pie3 1-1 .696 p-sia y _68.º F 

Para el iehérvidor EA -202 

q • 8 OSO 793. 70 BTU ¡¡-

-·- 8 OSO i73.70 BTU/h 
i 218.5 BTÜ/pie~ 

. 3 
;Qgc151 692,3~ 

. 3 
.. 6 320.-S -~ 

Si ln eficiencia de combusti6n es del 80\, el f~ujo de i:?as es: 

. 3 
189 615.4 i;}L n 14.696 psi.i y 68ºF = 2 052 ~ 

Para la corriente 6 

~ B 666 576,86 ~3 
189 615.-1 ~3 

.. 476 961.48 Eff3 

/6'. 476 961 ,48 ~3 
lb-mol - .. 1 236.83 lb-mol 

~ ---u-- x ~8.>. o~ p1c.> ----a-

562. 19s 6 ksarn° 1 

'.=62.198 t.>~ ... 

23.424 9 kgfimol 

• 6 kg-mol 
::i ~. 1 gs a 

kgfimol x 8 ko 23.424 9 Z .685 kg:mol 

C-86 
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Para el reheryidor EA-205 

q • 180 630 jl.!!! 

Q • 
g 

180 630 BTU/h 

1 278·.5 BTl!/pie 3 ""141.282 7 pie3/h 

Si la eficiencia· de combustión. es del 80\ 

Qg .. 176~603-4_~3 
a 14,696 psia y 68ªF 

Qg • 4 638.48 BTU 
-;¡-

Q ... 176.603 4 ill
3 

x: lb-mol .. O 457 9 lb-mol 
g O-- .>85. 6,,) pies · --¡¡--

Q O • 57 9 lb-mol x kg-mol 
g."' ·"' ---n- '.!.2 ib-mol 

a 0.208 kghmol 

Qg • O. 208 kgj}mol x 2S. 685 kg 
kg-mol S.97 

<Y . 

<Y . 

<Y 

Para la corriente S 

(23.424 9 o. 208 + 1 225.67) kghmol 

248 .886 9 kghmol 

248.886 9 kg-mol 
X 

2.2 lb-mol 
X h kg-mol 

X 
24 h 
--¡¡-- Z5.~28 ~l\fPCSD 

El peso molecular es : 

kg 
h 

~85.63 
lb-mol 

pie 3 
X 

.23.4249- 0.208 ( 2B 685___!;g_) + 
l 248. 8669 · Kg-lilOY 

225.67 )¡ 
248.886 9 e 20.151 4~) 

P:-\::!)"' 20.315 9 kg/kg-mol =) SCJg= ~~:~~5 9 
.. 01701 5 
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<Y "' 1 248.886 9 ksiimol e 20.315 g kg~:Ot ) • 25 372.29 -~~;;·s..__ 

0 - 55 819 lb/h 

Ln tenpernturn de In corriente 8 será: 

Q<~fPg0(Tp-T¡J + Qg <~:/P~Tp-t¡J = O 

TpCQg<~Fg(?• Qg(?O>s~-CQg0Pr0'¡ + Qi0c"•0rl 

Q6(VcP sQT 1 + q3<íJ>o• gQt1 
TF • 

Qs<3)cP,(3> •Q.•~P~ 

= o 

(24 706,32-JiR.) (0.511 7 ~) (176. 7ºC) + (671 .94-5.97~) (0.4748 ~) (42ºC) 

(24 706.32 lf-) (0.511 7 ÍgC:Él + (671.94 • 5.97 ~)(0.474 B ~~¿ 

TF • 173.4°C 

TF .. 344°F 

24 706.32 + 
CP./.l-. • 
b~ 25 372.29 -fi&--

Q>~ .. o. 510 7 'rieE 

225.67 k~-mol 
¡¡--

248.88 

( 0.511 7kcnl ) + Kg'"C' 
(671.94-5.97)-J¡E. 

25 372.29 ~ 
(0.474 8 ~:!¡\J 

(3 976. 04 f~mol ) + 
(23.425 - 0.208) ~ 
1 248.88 ks¡:nol C

4 922. 6 fil!!. 
lb-me 



INI'ERC.~IBIAOOR EC • 201 ( l l) 

Para los hidrocarburos 

CP"' 0.510 8 

TF .. 130°F. 

Q .. 55819-tf-

Para el aire 

CP ... 0.24 BTU 
10'1' 

BTU 
!VF 

lb 930.3 liiTil 

La carga térmica del soloaire será 

q . Q CP l>T g g g 

lb BTU ) q • 55 819 h- (O.SlOS iD"r (34'1·130) 

q. 6 11 2 Si3 BTU 

" 

o 

F 

Si se consideran tubos aletadas de 1 pulg de di§metro 

con 9 aletas por pulgada y que la altura <le las mismas sea de 

1/2 pulg asi como las condiciones de operación se 

ficiente de transferencia de calor de 3.1 BTU z 
hpie ºF 

do a superficies extendidas. 

C·89 

tiene un CO!:, 
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Pal'a el aire se tiene un incl-eménto én la tempcraturn 

.as-) ªF = 4SºF 

La diferencia niedia. loitarítrítica de temperatura es: 

tr - 13.~, ~.·~r::-.. , ··as 

L~JTD . ·1 0:3 ~· 8 ºF. 
- -- ., ...... , ... __ -,,,_• .c.---· 

Si se :CO-~~id·~r¡';~ -~(é"-~~-- p·aS(i _, 

R 
TI ·rp 
<p tI 

<p r 
p . I 

TI t"i 

R . 4. 46 p .. 0.188 

Fe .. 0.89 

Lf-!TD .. 103.SºF(0.89) 93ªF 

El área requerida es: 

BTtl 6 112 523 
A • --~~--"-"-

' 1 =D"-T,,_L~- 92ºF 
.... hpie 2°F X • 

Zl 433 pie 2 

·Para un arreglo de 4 camas, de la referencia 11 se tic-
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ne: el tiren de irañsferencia de calor por unidad de área de -

proycccidn. 

Si se considera :P,i_~~h~~e·_-'i;, O 

, . _,. z·--
_,9·1-_~_ z:.: ~~~ z";;:: 

-_-;-.~ ·'·' p_i"'!'f:''. - v·•' 

AP • 

·E(_· tir~-~ ::·f~\'.~-i',/~-~¿;:~-~t-~'da;· ser§: 
,.,,,,_-, - ...... 

¡(' ·-.~ _· ~:tl'·;-~'~-~·-::~ói-~)':_ 
ATP • ~,:• -· 

.. ; --- ____ ·, _-- -- ~~::-_~ :l:··\~~:- *i·~, 

El, an~c6.o ~-del ,--~~~~1-~· c~-~sid-crando una longitud de 20 pie 

es~ 

\\'P _., ATP 
rr 

235 ¡jie 2 
20 pie a 12 pie 

Namero de tubos 

r\T ·-~-~'--
a' X LT 

21 433 pie 2 

3 aP 102 x 20 pie ' pie 

= 28 2 tubos 

Si se requiere una co\•crtura de 0.4 para los ventilado-

res )' suponiendo la instalacidn de uno, el área del ventilador 

será: 

A\'• ATP (0.4) 94 pie 2 

El diámetro del ventilador será 

DV • ~ 
~ ir.-rs-s 11 pie 
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La cantidad de aire ser~ 

Qne "'CP o1ae 

6 112 523 BTU/h 

0.24 fJ-9.F. (48°F) 

Qne '". 8 843.35 1 b/min 

• 530 601 -{J!.... 

La- masa velocidad del aire respecto a ln supcrfieie pro-

yectada es 

MVnc • 
530 601 lb -¡¡-

235 pic 2 

El volumen de aire serd: 

.. 

Tae • 88°F RD • Rclaci6n de densidades 

0.222 Qac o. 222 (530 601) ACFM • . 1 22 702 
RO 0.96 

La ca ida de presi6n estática del aire es para una 

. o. 96 

~3 
mn 

tempc-

ratura promedio de 112ºF (Figs. 9.10 y9.13 de la referencia 11) 

.O.P ne '" 
0.078 (4) 

o.91 = 0.3~3 pulg de agua 
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ciCSn 

PF• 0.343+[ tzz¡oz z]z 0.96 
· 4 000 X 0.785 X 11 

PF • 0.443 pulg de agua 

HP del ventilador suponiendo 70\ eficiencia de ventilaw 

llP • (ACFM) (PF) 

6-370 ef 
122 702 (0,443) .. 

6 370 (0.70) 
12. 19 Hp 

Si la eficiencia del accionador es de 92\ 

BHP • 12.19 Hp 
0.92 

Uotor de 15 HP 

• 13 HP 

Vol taje 220 \'olts 

Frecuencia 60 hertz 

Fases 3 
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TANQUE FB- 201 

Se considera que su capacidad d,e almacenamiento. equivale 

a 7 días de rcposici6n de dietilenglicol al .7.5\ ·-y se ocupa el 

90\ de su capacidad. 

lb b 14 .1 fi1JPCS" X 28 M~!PCSD .X. 7 d • 2 763.6 1 

P • l .075(6Z.4 ~.i .• ~67. 
pie . 

VOL • 

VOL -
41.25 pic3 X 28.372 1 

pie.) 
110 .a 1 300 1 0.9 

Si LO/O . 1. 5 

o -3J VOL 
1.5{0.7B5J 

o . j 1 300 1 1o.33 dm 1.5(0.185) 

D . ·10. 64 pulg 

LO- 66" 

?-'atcrial acero al carb6n 

.. 1 170.28 

343.46 gln 

t• 17 • 64 CZ 4 l +0.12S=0.163Spulg 
13 750(0.8)-0.6(1 7.64)• 

t - 3/16 .. 

C-94 
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Boquilla. 

Se considero que en u_n momento dndo pudiera.- aportar la 

cantid~d- --tota"t d-~ di~Í:ilCngliCol -
. . . . 3 3 

'67.75 !.!>__.X_ 28 ~r-tPCS X~ d., X ~hn..,,..,,-- X ~ . ..._ • 0.001 3~5 :·i.\11'5CS- . -:-a- : y.r¡\ 3 600 s OT1 l.J 

·~ . 4x144x0.000 1S • 0 • 154 pulg 

" 
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RECIPIENTES. FA.;202 ,y FD-201 

Si se c~nsidcrB Üri' t·ic~Po ·de Tesidencia de 5 minutos )' 

que el 50\ de.su'-'c-á"Pac{d~-d ·~'~---º·~~pala solución de dietilcngli--
~ .: -----·--' '.- -'·-:·· 

col rege_ncr8dñ se -:tiC-né: 

Q • (267.75 -1~~--.\\'.{b .. 253.65 lb ........ ~ ~ 

Q 28 :~l'IPCSD 7 102.2 + 
d 
440 m1n x 

28.322 1 
pie.,, 

.\'OL • S min -(2.03) l/min 
0.5 20.3 1 

Si I.0/D • 1. 5 . 

VOL • 0.785 D2 (1.5D) 

D J 1:~to.1s51 3J 20 3 dm3' .. 1.5(0.7SS) a 2.58 dm 

D 10.17 pulg 

D 12" 

LO 1 B" .. 1 1 -6" 

1 .. 2. 03 iiiiñ 

Material: acero al carbón 

t r 17.64 co¡ •l_1.,, 7SO(O.B -0.6(17.64) • o. 1 "] pul~ - o. 1 s• 6 pulg 

t a 3/16" 
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Boquillas: Iguales a. _la dcsc:arga del -FB-101 

Las r.lisr.tas dimensiones _tendr~ el ·filtro- FD-201, el espe

.sor será: 

t ·t.' sz~ cor . .• ··.·. . .. .·.º·.· .•• 1 .. ·.2·.·.sJ·.·. ,_, .750l?·.ª}:-~-·6_~1 528)_,,-~ - - -
--.<- ··-·.-:·-·: 

pulg_ 

t .. 1- 1/1611 

Peso estimado ·- -~.:_, -. ' 

:_~:;,::. '..'?.:.-c-'·_.· . .-,-
PE = 15 Dt • 15(12) (1.Dtli '~) •;,;,; !ifizs: 1 b/pie 

·_ :>~ "-<' 

1.034 2 pulg 

PEt· 191.2s. t-h·x 1 ~-s_-p·1e -~2s_6~'~1:--"1b 130.4 kg 
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BOUBA GA-Z01/R 

Q-.,. 0.69Z 4 bbl x ZB ~IMPCSD • 
~ 

(11,18) 

19.387 2 bbl -¡¡--

Q .. 19.387 z bbl 42 eln X d h O- x b 1 Nh x 6ilmin = 0.6 gln/min 

P5- .. 14.7 l.b/pulg 2 

Pp . . presi6n de descarga • 6. P filtro • ZO\ 

Pp . (1 ii3-~-=s =1b1p~1g- 2 - + 1 o ' lb/pulgw , 1. z . 1 540 .6 

h • -1 525~9 3.b ta;/cm 2 ( 1 
--z x 14. 23 1 b/pulg2 •1-.~1~o°'s-x-k-·8-l pulg 

h l 525.9 X 10 3 
~~~~~-~m X 
14.23 X 1,105 

h 3181.7pie 

~ 
Tlf:>Cm 

1 o3 cm 3 

1 525.9 X 10 3 

1l.23xi.10Sx.:10.5 

Si la cfiC.icnc.ia de la bomba es del 90\ 

BHP ,. 

BtlP .. 

Q h SG 1 

3 960 TJ 

( 1 8) 

0.613 181.7) (1.105) 
960 (0.9) 

Material: Acero al carbón 

BUP del motor 12 1 HP 

11 O volts 

60 

3 60G 

fase 

hertz 

RPM 

O. 59 HP 
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BOHBA GA-202/R (ll,l 8 ) 

Q • 

VOL .. 

lb 
14,1 ti~ X 

394 .B -P--
68.97 1? 3 

pie 

28 MUPCSD 

5.72 

- 394. 8 lb ..-

3 
h X 28. 372 l Q • 5,72 ~X ~X X 1iOiiiiñ pie 

Ps• 14.7 l.bipulg 2 _ 

pd"' (1 273.8 lb ) (1 • Z) 1 528.6 lb 
pulg 2 pulgz 

h • (1 528.6 14. 7) lb . 513.86 lb 

pulg 2 pulg 

1 513.86 X 10 3 
h • 14.23 x l.105 x 30.5 pie • 3 156.6 pie 

BHP • 

BHP .. 

QhSG1 
3 960 '11 

0,03(3 156.6~f1.105). 
3 960 (O. 0.03 HP 

~ln 
3. SS 1 

. 0,03 

Se considera que tenga la misma potencia que GA-201 

BHP .. 3/4 HP 

Material: acero al carb6n, 

BHP motor HP 

110 volts 

fase 

60 h crtz 

3 600 RPM 

C-99 
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COMPRESOR GB-201/R 

Q .. 25, 4 28 ~IMPCSD 

P1 • 294~7 ¡isla_ TI "" 130°F 

PF "" l 273.8 psia 

Rela_c~6n _.de- compr(\5i6rl Re • 
PF 

-,.:-•4,3 
I .. . 

EstifflOci6n de calores específicos: 

CP • o. 51 o s BTU 
16 o F 

CP • 0,510 s BTU 
X 

ºF 
lb ºF "j\ X 

20.315 9 lb • 10 • 377 ~B~T~U~~~ 
1 b-t'lol l h-mol 4 R 

Cp 
KC '" CP-1 .986 

1 o ,377 • l. 237 10.377-1.966 

Composici6n de la corriente 8 

La relación entre las corrientes que forman a la carric~ 

te 8 es, 

(23.425 - 0,208) kg-mol/h 

1 Z25,67 kg-mol/h 

25.21 kg-mol/h 

225.67 kg-mol/h 
t~B.BB kg-mol/h 

• 



C3 

iC4 

nC4 

iC5 

nC5 

c6 

e; 

H2S 

co2 

N 2 

C1 

C2 

C3 

iC4 

n_c4 

Por lo tanto 

(C23.21ico.100 11¡ .+ c1 .225.67)(0.024 9oJ] 1<g-mo1/h • 32.ss8 

(C23.21j (O.OSO 45) + (1 225.67)(0.036 97) j kg·mol/h • 46.484 

[ (23. 21 )(O .0_03 01) + _(1 225 .67)(0 .022 23) ] kg·mol/h • 27 .330 

(C23.21](o.4ú 71) + (1 225.67)(0.803 36)] kg·mol/h •994.283 

(C23,21)(0.2•s 35) + c1 22s.61)(0.016 46) J kg·mol/h • 99.409 

(C23;2l)(0.157 11) • (1 225.67)(0.023 93)] kg-mol/h • 32.977 

[(23.21)(0.007 07) + (1 225.67) (0.002 98) l kg-mol/h " 3.816 

' [(23.21)(0.009 20) + (1 225 .67)(0. 004 22) ] kg-mol/h ., 5.386 

(C23.21) (0.002 25) + (1 225.67)(0.001 03) l kg-ITl'.'.ll/h • 1.314 

[C23.21)(0.002 09¡ + ¡1 22~.67)(0.000 90)] kg-mol/h • 1 . 151 

((23.21)(0.008 32) + (1 225.67)(0.002 99)] kg-mol/h '" 3.858 

[cn.21)(0.000 01) + ¡1 225.67)(0.000 01) J kg-mol/h ~ 0.014 

1 248.880 

Estimación de PC y TC de la mezcla 

Te n: 
(K) (a tm) 

373.6 88. 90 

304 .2 72.90 

126.20 33.50 

190. 70 45.80 

305 .43 48.20 

369.90 4 2. 01 

4 08. 1 o 36.00 

425.20 37 .4 7 

C-101 

\mol 

2.631 

3.722 

2.188 

79.614 

7.960 

2.641 

0.306 

o.-131 

0.105 

0.092 

0.309 

0.001 

100.00 



(CONTINUACION) 

TC R:-
(K) (atm) 

iC5 460.40 32.90 

nc 5 
-469. SQ 33.31 

c6 507. 90 29.92 

e• 
7 656. 7 5 23. 18 

~or lo que n:: 215.4 K • 388ºR 

PC 47 .62 ntm • 700 psia 

Considerando el contenido de H2S y co 2 

E .. 11 ºR (fig. 16.9 referencia 11) 

Te.' - 'IG 1 t)ºR "' 377ºR = 209 .2 K 

pe. PcT e' 700(377) 679.7 psia 
TC+B(l-B) 388+0.026 31 (1-0.026 31)11 

donde 

Pre .. 

46.2 atm 

• Factor de ajuste de temperatura 

B Fracción mol de 11 2s en la mezcla 

PC'ª Prcsi6n critica ajustada ª [psiaJ, 

Te'~ Temperatura crítica ajustada = [~R) 

294.7 psia 4 6 619.1 psia • O. 33 

590 ºR 
377 "R .. t. 565 

0.96 a 294. 7 psia y 130ºR 
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590 ºR 

T re • 
780ºR l"7'f"R" • 2,07 p e• 

re.~ 

1. Z37 ·1 
1 • 237 

a 780 ºR a 3ZO ºF 

·z73.8 psia =t _87 , 679.:S psia 

Zp O. 96 

zs .4 za MMPCSD SS 819 lb/h (930.JZ Q_ :nin 

25,428 (0,96) 24 • 411 ~l'.IPCD a PI Y TI 

24 411 ººº a 

16 9SZ 

La cabeza adiab5tica es: 
(KG-1] /KC 

h 1 1 S4 5 Zp T 1 r Pp 
• l'>l(~(r'¡l 

donde h' = cabeza adiabática [ lbiEie J 
PM = Peso molecular [1b/ lb·mol ] 

T 1 = Temperatura de succi6n .. [ ºR] 

P 1 m Presión de succi6n = (psia] 

Pp = Presi6n de descarga = [psia] 

KC m Relación de calores espccfficos = adimensional 

Zp G Factor de compresibilidad promedio • adimensional 
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h' • 

h 
p 

1.237-1 
i . 237 

r1 s•sHocooJp9oJ [c•·Z73.s J 
( 20 315 g¡-'· 37 -1: -. 294 •. 7._ 

• 1. 237 

La cnbein pOli.tr.Spica es: 

h' 11p 
?ad 

1] • n , ... ,, ib;:gi• 

donde h' 

17_ ad 

? 
p 

Cabeza adiabática .. [ lbi.bie J 
Eficiencia adiabática .. [ odimensional] 

Eficiencia poli trópica = [adimcnsional] 

7Z 781.34 (0.77) 
(0. ¡ _,} 76 769.4 lbjbic 

Los valores de las eficiencias se fomaron de la fig. 5.1 

de la referencia 11. 

La energía proporcionada al gas es 

donde 

llP 
g 

77P x 1.) 000 

Energía proporcionada al gas 

Qg .. Gasto masn [ lb/min] 

HP Cabc=n politr6picn [ 1\-¡¡ie J 

[l!P] 

~p .. Eficiencia politr6picn .. [ndimensional] 



93 o..s2··1 b 76 769 .35 lbiEie iñin X 

o. 77_-.- x 33 ooo 1b-pie/tñin 
HP 

DHP .. 28 .-1 07 HP .+:SO. HP 
~ 

l 
2 860 IIP 

.. 2 810.7 HP 

Pérdidas de acuerdo a la referencia 11 

Namero de_etapas .. 7 

(Fig.-~_5.B refe'rencia 11) 

Velocidad 

Cabeza requerida - SP .. SPP 
(No.de etapas)(lO 600 lb-pie/lb) 

donde 

Sp.. velocidnd [!UN] 

SPP = velocidad pror_'_'_"_s_t_• ___ RPM (Fig. S.1 referencia 2) 

J 
i6 769 • ..i \ 

SP= (S 200 ílPM) 1 (10 000) 

de ncuerdo a la potencia 

Motor eléctrico 

3 000 HP 

frecuencia 60 Hz 

fases 3 

Volts 4 160 

C-105 
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DISPONIBILIDAD.DE GAS PARA EQUIPO DE RELEVO, 

LHV = 1 278,S BTU 
pie 3 

Qg R 666 576 ~3 

La disponibilidad de energía es: 

BTU 278. 5 -.-3 
pie 

X 666 
• 3 

576 ~ 852 817 416 

852 217 416 ~X d 
86 400 s X 

ossw¿s 
Btü . 

lo 406 127 ,,. X -"i¡¡?p'-.-~~ 
n 745,69 \\ 13 955 llP 

Se requieren 6nicamentc 3 017 HP 
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C.b. EVALUAC:i:ON- ECONOMICA. 

E5tima~i6n d~l costo·d~ mate~Í~_--prima: 

Para _cfec.tuar--esiff:·C-Si:'~~cidn·:'s·~ -agruparon en cuatro ele· 

mentes los c?mpo~_cn_tes.de. la ·corriente· alimentada, de la si··-

guiente manera: 

C¡ Gas na_tural 

c2 Etano 

C3 y_- C.;_- -LPG 

C5• C5 y C7 Gas Nafta. 

Los componentes Nz• tt2s y co2 no se consideraron. 

Los precios de los elementos tomados en cuenta correspon 

den al Oltimo trimestre de 1986 y son precios nacionales ( 2 S) 

Gas natural: 52 s ;;;;---

De la referencia 11, para ~etano a 1 atm y 68QF 

. 3 
\'.' 25 ~ 

\• 

52 s -.r m 

.Etano: 

2.2 Jb X ""-
52 -1- X 

mº 
1 .54 

o .02.8 1'1.3 

pie-> 

3 m 

m3 
1 .54 K& 

Para establecer el precio de este compuesto se tuvieron 
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dos valores: 

y s 206.4-,¡¡¡-- de criogt!nica 

Si- se toma en cuenta el primero y las condiciones de ob-· 

tenci6n de criog~nica se tiene: 

v • o.s ~ 
3 697 S "' 3 697~x 7 m 

a 233 psig y 168ºF 

o.a pie 3 x 2. 2 l·b X 
-..,¡--lb 

O. 028 m
3 

pie 
s 182.Zl(g 

Se observa que este precio no difiere significativamente, 

este altimo precio,con el proporcionado de criogénica. 

LPG: 

Gas Nafta: 1 25 ººº 

De los balances de mnterin y energía y de acuerdo a las 

condiciones de al imcntaci6n, se consider6 este componente equ_! 

valcnte a los condensados separados en la primera etnpn del 

proceso de scparnci6n en ct~pas. 

p . 41 .279 5 lb --:-:r 
pie 

SG 1 
41 .279 5 lb/Eic 3 

62.4 b 
-.-3 
P'e 

p 662 _.!;g__ 
m;; 

125 000 ~X 662 kg 

-0.662 

189 $ 
~ 
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Para la alimentación se tiene: 

\ peso precio ($/l<g) 

Hetnno 41 • 271 80 

Etano 7.886 206.4 

LPG 7 .oo::; 89 

Gns Nafta 33. 54 3 189 

CostO ·-· ·-118~92 $ 
-V 

Comprobac idn: 

35.97_\ peso 

\ peso pl"CC io ($ /kg) 

Metano S,432 so 

Etano 2.867 206.4 

LPG s .822 89 

Gas Nafta 83. 241 189 

Precio 172.77 s 
--¡¿¡¡ 



Gas (25 023.0S -{!l-i 64 .03 1 . peso 

\ peso precio ($/kg) 

Metano 60.932-- so 

Etano 10.667 206.4 

LPG . 7 .674 89 

- Gas Nafta • 6.194 l 89--

Precio 

Precio 
. s 

89,29.¡¡¡¡-

[ 0,359 7 (172.77) + 0.640 3 (89,29JJ-f •• 119.32+. 

Para el proceso de separaci6n en etapas se tiene: 

Productos: 

Gas residual de baja presión 

Metano 

Etano 

LPG 

Gas Nafta 

\ peso 

9.256 

15.670 

36.672 9 

26.397 

Precio s 122.27 --izg-

C-110 

precio(S/kg) 

so 

206.4 

89 

189 



Gas residual de alta- P!Csidn. 

\ peso precio ($/kg) 

~!etano 59.668 80 

Etano 11. 058 206.4 

LPG 8.270 . 89 

Gas -Nafta_; _~-e· 6~-358---; 189 

Pr-Cció 89-.93 s 
--¡¡¡¡-

_Condensadcis T:eci..ipe~ndoS. 

,-. peso precio ($/kg) 

~lctnno 0.007 80 

Etano o. 14 5 206 .4 

LPG Z.670 89 

Gas Nafta 97.070 189 

Precio 186.14 
_s __ 

kg 
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Para el sistema de separaci6n a baja temperatura: 

Productos: 

Gas Residual: 

Metano 

Etano 

LPG 

Gas Nafta 

Condens3dos 

Etano 

LPG 

Gas !'\afta 

\ peso 

62.844 

11 . 781 

7 .842" 

2.018 

Precio 

precio (S/kg) 

$ 85.38 ~-

80 

89 

189 

\ peso precio (S/kg) 

0.004 

4 .940 

9s.o.i1 

Precio s 184.04~ 

206.4 

89 

189 

Tomando en cuenta que es prácticamente el mismo producto 

que el obtenido en el sistema en etap~s se tomarj el cismo pr~ 

cio 0 es decir. los condensados se venderán a s 1 8 6 • 1 ---,::g-

C-112 



NOMENCLATURA 

A AREA DE FLUJO DE ?>~\TE.RIA O DE CALOR. 

o CCNSfANI'E ESPEClFlCA. Q.JE PERt-UTE QJANl'IFIC.AR EL EFECI'O DE • 

ATRACCION 11'.'TF.IMJLEQJLAR. 

ac OONSTJ\Nl'E ESPECIFICA QUE PSU.UTE QJANl'IFICAR EL EFECTO DE • 

ATIW:CION lhTEWJI.EOJLAA ~ B.. PUNIO CRITICD. 

' a NI.EA DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR UNID.\D DE LOl'o'GIWD DE • 

TUllO. 

AC:FM VOLUMEN DE AIRE PE Et\'FRIA\HSITO REQUERIOO H.: INfBtCAMBIAOO· 

RES DE CALOR. 

ºAPI GRAOOS APJ. 

AT AREA DE TRAi~SFERfNCIA DE CALOR POR 'JUBO. 

AV AREA DEL VENfILAIDR DE U!rERCAMBIAOORES DE Cl\LOR H.:FRIADOS 

ron AIRE. 

b 00:-{STANfE FSPECIFICA Q.JE PEHMITE OJ,\NfIFICAR EL VOU.JMI~ 

OOJPAIO roR LAS MOLEO.JLAs ~ EL CERO ABSOLUfO DE TENPrn.A • 

'11JRA. 

BO FACTOR DE VOLUHI~ Da ACEITE. 

BG · fACfüR DE VOLln·íE~ DE GAS. 

BHP IUI'ENCIA AL FREID. 
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e CXINDENSi\005 REOJPr:R.\005. 

C.A. CONDICIONES DE AIJ.!,\CENAM16""1U. 

CD cosro DIRECTO DE ~SílUJCCI0.'1 DE LOS MJWLOS. 

C.F. 00!'.'DlCIONES DE FLWO. 

o: oosros FIJOS. 

CI oosro INDIRECTO DE CONSllUJOCION DE LOS HJilJLOS. 

CP CALOR FSPECIFirn A Pil.ESION CONSrANTE. 

C.S. CONDICIONES ESTANDAR. 

CT COSTO rorAL DE CO:-OSTRUCX:ION DE LOS ~m.Jl.05. 

QJ COSI'O UNITARIO DE PRDOOCCICN. 

OJ cosros VARIABLES DE PROIJ.JCCION. 

cvu cosros VARIABLES UNITARIOS DE PRDOOCCION. 

C.Y. CUJDICIONES DE YACIHIEVIU. 

D DIAMHTI~ DE RECIPIThTE. 

OC DIAMIITRD DE OJRAZA. 

DI/ Dlf.J.llITRO na VENTILADJR DE INIT:.Rü\MBIADORES DE CALOR ENFRIA-

00.S POR AIHE. 

E EFICif};ClA DE JUNI'A DE SOLI1\UJRA. 
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EG EGRES:lS. 

Bl cosro DE JllUIPO DE PROCESO. 

EV EFICIENCIA VOLUMETRICA DE CGIPRESION. 

F ?-OLES ALIMENfJ\DOS. 

f r11GACIIWJ. 

PAN fl.1,l\lERO DE VFNfILAOORFS EN INfERCAMBIAOORES DE CALOR ENFRIA-

005 RJR AIRE. 

FD FACTOR DE Q)RRECCION DE rosro POR DISFRO. 

RI FACTOR DE CORRECCION DE cosro POR MATFRIAL. 

FJ.IA FACTOR DE ~t\TERIALES EX CA"IPO, 

FO FACTOR DE ClJRRECC ION DE cosro POR CXNDICICNES DE OPEMCICX'-1. 

FP FACTOR DE CORRECCIO.'J DE cosro füR PRESION. 

G MOLES EN l..A FASE VAPOR. 

g FRACCION HJL DE l.A FASE VAPOR. 

H Efl.TALPIA. 

H ~TALPL\ n:n.AR. 

h CABEZA HIDROSTATiú\. 

h 
1 

CAllEZI\ .ADL\BATIC.\. 
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HP PCYfEKCIA. 

I INGRESOS. 

i TASA. DE DF.SCUENI'O. 

K CONST.ANTE DE IQJILIBRIO DE FASES. 

KC RE..ACICN DE CALORES ESPECIFICOS. 

L MJLFS EN L\ FASE LIQUIU.\. 

1 FRACCION f.OL DE LA FASE LIQUII1\. 

LA cosro DE f.IAm DE OBRA EN C:..'\1-tro. 

UN room. CALOR! FIOJ }.'ETC. 

U.nD DIFERENCL\ MEDIA LCXJJRITI·llCA DE IDlPERA1llR.A. 

LO LONGI'IUD DE RECIPIE.'ITE. 

LT LONGllUD DE 1UBO. 

M 1'.U>IERO DE ITERACION. 

m cosro DE l'ol<\TIJlIAL. 

?-ID cosro DE MATERIAL y EQJIPO. 

f'.'W M\SA VELOCIDAD. 

n 1'.'UMCHO DE Mo DE OPEMClON UE LOS MOWLOS. 

NPSI CABEZA NETA POSITIVA DE SUCCION. 
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~"f ~U.iERO DE 1UOOS. 

p PRESION. 

PB PRESION DE BURBUJA. 

PC PRESION ffilTICA. 

PE PESO. 

PF PBU>IDA DE PRES ION POR FRICCION. 

l>I PESO f.XJLEOJLAR. 

PR PRESION DE ROCIO. 

PV PRESION DE VAPOR. 

P\U PRECIO DE \'E'll'A UNITARIO. 

Q A.U.JO DE MATERIA. 

q R.WO DE CALOR. 

R REUIPERAClON. 

Rl IWJIO l1''fERNO DEL RECIPIENI'E. 

RC Jill.ACION DE CO'-!PRESICN. 

RD RE1.ACION DE DENSIIl-'IDF.S DEL AIRE. 

RGA RELACIOl'O GAS ACEITE. 

RO! REI'OR!\D DE LA Th'VERSION, 
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RS RFJ.ACIO.~ DE SOLUBILIO..\D DEL GAS EN EL ACEITE. 

S ESFUERZO ~ll\'Cll-D PERMISIBLE A LA l'ENSION. 

SP VU.OCID.\D CIRCUl.AA. 

SG DFJ\SIDAD RfLATIVA. 

T IDlPERA.TIJRt\. 

t ESPESOR. 

TC mn1ER.A.1UPA CRITICA. 

TIR T1\SA INI'ERNI\ DE RFNDIMifNIO. 

TY 'IEMPERA1URA na YACI~UOl'10. 

U CDEFICIENTE DE TR..'\N~IA DE CALOR. 

V VOU..NEN UJLAA. 

V WL\JM[l.¡' ESPEClFIOO. 

v VELOCIDAD DE A.lJJO DE ?AA.JUUA P@USIBLE. 

VE VOLTAJE. 

VOL VOLUMEN. 

VP VOUJMEN DE PROOOOCIOO. 

VPN VALOR PIU:.Si:NTE t-.lITO. 

w fRAa::ION ~DL, EN LA ALIMINTACION, DE C\11\ cet-!PCl'JE\'fE. 
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\\'P Al\O·IO DEL PA\U FN INTERc.\MBL\DO!lES DE CALOR a.rRIAOOS POR 

AIRE. 

x FRACClON' J.OL, f.. ... LA FASE LlQUll1\, DE CADA CO-tmNEITTE. 

y FRACCION ~DL, ~ LA FASE VAPOR, DE CAl1\ CiliPO~'e.TE. 

Z FACTOR DE OOMPRESlBILIDAD. 

REPRESIMA LA CXJ?©ICION DE GAS IDEAL. 

LETRAS GRIEGAS. 

y ooo..;sr.A.'ITE CARACTERI5rlCA DE CADA SUSfANCIA. 

"? EFICIESCIA MEC..\'\'ICA. 

k C.ALOR LATD.71: DE VAPORIZACION. 

/' VISCDSIIJ.\ll. 

p DENSIU\D. 

cfl DL\METFD DE lUBEltL'\ O B:QJILLA. 

w FACTOR ACENTRIOO. 

S U B l N D 1 C E S • 

1 PRIMERA Il'APA DE SEPARACION. 

le PRIMERA ETAPA DC ffi\IPRESJON. 

Z SEGtr.-:m. ETAPA DE SEPARACION. 
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Zc SE.GU!'\11..\ EI'APA DE CCMPRESlON, 

3 TEltCDA ETAPA DE SEPAMCION. 

4 OJAfUA ETAPA DE SEPARACIO.~. 

A A'fP.AO::ION. 

ad ADIABATICD. 

"" REFERIOO Af. AIRE. 

e CORROSION. 

d DISffia. 

• E(TER.".'O • 

F OONOICION FINAL. 

f J\LU.ff.l\'fACION. 

g VAPOR. 

I O)N0ICI<l>l INICL\L, 

IN Illrm:rDIA. 

i CCf.ll'Ol<ENtE i-ésim::> EN UN/\ MEZCLA. 

in INl'ERID. 

J CCf.iPcmi.TE j-ési.ntl EN Uli.< NEZCl.!\. 

k CCf.ll'ONJmE k-ésima EN UNA MEZQ.A. 
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1 LIQUIDO. 

mu REroSICION. 

o ACEITE. 

p POLITFDPICO. 

R REruLSION. 

RE REFRIGCRACION'. 

re REIUC1I1\. 

rcg REGe.1JlAOO. 

s SUCCiON, 

t TOTAL. 

w ;\GUA. 
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