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C A P I T U L O I 



I N T R O D U C C I O N 

No obstante los avances logrados en la actualidad, 
gracias al perfeccionamiento técnico y ciantífico, aún_ 

se observa que en ntwerosas industrias existentes en -­
nuestro país y en particular Petróleos Mexicanos, tie-­
nen pérdidas ocasionadas fundamentalmente por desperdi­
cios de materia prima, las cuales no son muy notables -
si consideramos períodos cortos, pero que con el trans­
curso de los años se convierten en sumas de considera-­
ble impoFtancia, por lo que es fundamental reducir és-­
tas al mínimo. 

La Unidad Petroquírnica La venta, perteneciente a -
Petróleos Mexicanos, desde su instalación a la fecha ha 
venido trabajando con numerosas pérdidas por desperdi-­
cio de materia prima, las que consisten principalmente_ 
en quemar ·hidrocarburos tanto líquidos como gaseosos -= 

cu..ando.se realizan las limpiezas de los gasoductos que_ 
abastecen a las plantas de la Unidad y que provienen de 
los centros recolectores ( oa..11pos) localizados en la re­

gi6n. 

Loa condensados de hidrocarburos y el agua que --­
trae consigo el gas húmedo, debido a su mayor peso esp~ 
cífico se van acumulando en los numerosos "columpios" -
(cambios verticales en la dirección de la tubería debi­
dos a accidentes del terreno) que existen eu los gaso-­
ductos y juntamente con lodo y otras impurezas poco a -
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poco obstruyen las líneas, lo que hace necesaria la li! 
pieza frecuente de éstas. 

En el presente trabajo se calcula el equipo necesa 
rio para recuperar totalmente los hidrocarburos que se_ 
queman durante las corridas de "diablos", evitando de = 

esta forma pérdidas econ6micas a la empresa. 

Este equipo consiste en un recipiente separad(!Vr -­
con sus correspondientes boquillas, válvulas de contro~ 
etc., el cual operar~ contínuamente y no solo durru1te -
' ' 

las limpiezas. Este recipiente, que .trabajará con el --
gas de carga a la planta criogénica, se instalará de -­
tal modo que el gas llegue a él antes de pasar a proce­
sarse y tendrá dos finalidades: recuperar los hidrocar­
buros líquidos arrastrados por los "diablos" y aJrUdar / 
al separador de entrada de la plants. a eliminar parte 
del agua que trae consigo el gas húmedo y que ha sido -
el origen de frecuentes formaciones de hidratos, ya que 

este recipiente no es suficiente para separar el agua -
que llega con el gas. 

Loe hidrocarburos líquidos recuperados durante las 
limpiezas de los gasoductos se enviarán para su proceso 
a la planta de absorción y en operación normal, se pro­
cesarán en la planta criogénica. 

También se hace en este trabajo un estudio económ! 
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co sobre el equipo propuesto para hacer esta modifica-­
ciSn, demoGtrándose que el equipo calculado es económi­
camente costeable. 



C A P I T U L O II 



P~tróleos Mexicanos cuenta con personal especiali~ 
zado para efectuar la limpie~~ de los gaaoduotos, oleo­
ductos y poliduotos, así como p~3a el mantenimiento y -

conserv!!l.c:!.Ón d® los mismoa con el objs'Go de que siempre 
eonduzoan el mayor flujo con el máximo do seguridad; -­
s.demás de las limpiezas periódicas, se efeeri.:Ú~"l oalibr,! 
ciones ultrasónicas de los espesores de las tuberías P! 
ra así determinar oportunamente cuáles de ollas so en-­
cuentran fuera de especificaciones para proceder a su -
renovación o 

El aparato que se utiliza en dichas limpiezas rae! 
be generalmente el nombre de "diablo" y consista en va­
rios discos mat~licos con bordes de hule unidos por un­

eje comdn que lleva una partícula radioactiva para su -
fácil localización en caso de que ae atore en la l!nea. 
Otro tipo de diablos además de los discos de hule, lla-

van cepillos de cuerdas aceradas y cuchillas raspadoras 
de ó~ido. Algunos tipos de diablos se muestr~~ en la -­
Fig. # 1 del apéndice. 

Para proceder a correr el diablo 9 se introduce 
te en cámaras especiales denominadas tr~mpas da diablo~ 
in!ill;i;:¡¡.lada¡¡¡ en cada uno de los gasoductos, oleoductoa y= 

poliductos, localizadas tanto a la llegada al centro de 
recibo como a la salida del centro de envío. 

tos factores que influyen en el vol~mon de hidro--
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carburos líquidos almacenados en los accidentes de los­

gasoductos son: 

a).- El tiempo transcurrido entre una limpi! 
za y otra al mismo gasoducto. 

b).- La longitud del gasoducto. 

e).- La época del año en que se realice la­
limpieza. 

d).- Tipo ~e produccic5n del pozo, si ea nat!! 
ral o forzada. 

En la Unidad Petroqu!mica La Venta es conveniente_ 
contar con un equipo para recuperar los hidrocarburos -
condensados q11e se arrastran durante la corrida de dia­
blos en los gasoductos y que actualmen~e son enviados -
al quemador, dichos condensados ae acumulan a lo largo_ 
de los diferentes gasoductos que abastec®n a la U.P.L.V 
en los llamados "columpios" ocaaio.nando·un presionsmien 
to en la línea, que afecta directamente a las compreso­

ras da los campos de las regiones recolectoraa, hacien­
do de este modo necesaria la limpieza. 

~ Q,U~ ~ Ql!¡ ~ HUMEDO 

!. ~ UNIDAD !:,El.ª-QQUIMIC! M ~A· 
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Actualmente existen cinco regiones que abastecen -

de gas hrl'medo a la Unidad Petl1 oqu!m:i.cat en cada una de_ 

ellas se recolecta el gas de los orunpos en unas bate--­

r!ae de separadores, que tienen como finalidad separar_ 
el aceite crudo del gas. En la parte inferior de los -­
mismos se deposita el crudo de donde se extrae por me-­
dio de bombas y por la parte superior se obtiene el gas 
que se recolecta y se envía por los gasoductos con ayu­
da de compresoras. Estas regiones son: 

!.- Cinco Presidentea. 

II.- S~ohez Magallanes. 

III.- Cuichapa. 

IV.- Ogarrio. 

V.- I,a Venta. 

La pres:L6n de llegada del gas de todos estos f.lB,!2 

duetos a la U.P.L.V., es de 38.? Kg/om2
@ (550 psig). 

Ql1!QQ PRI~§)D§l'fT:b~ft.- De la región norte de La ::en­
ta. llaga este gasoducto de 16 pulgadas de diámetro --

( 40.6 cm.), con una long:i.·tud de lO Kms. y un gasto de_ 
95 millones de pies ctfuicoa por día (2.69 ~illonas de_ 
metros ci!bicos por d!a). ActualmEmte es el gasoducto -



7 

que m~s gas húmedo alimenta a la U.P.L.V., consta de -­
cuatro estaciones de barcazas, cada una de las cuales -
está equipada con seis compresoras, ademáa cuenta con ~ 
na estacidn en tierra, de nueve máquinas. 

~!& f-lAG ALLANES.- Con un t'luj o de 23 MMPCD( O. 65 
M~~CD) llega este gasoducto de 20 F~s. y 12 pulgadas -­
(30.5 cms.) de didmetro desde la poblaoi6n de Sánchez­
Magallanes, Tab., conduciendo el gas de los campos si-­

guientes: 

presoras. 

Sánchez Magallanea #2, que cuenta con nueve_ 
compresoras. 

TUcán, dotado de tres compresoras en servi-­
cio y dos más en instalación. 

~~A~.- Del dist~!to el Plan, se recibe gas hú­
medo por este gasoducto de 18 pulgadas {47.7cm.)de diá­
metro y 35 Kms. de longitud, con un flujo de 60 MMPCD -
(1.70 MMMCD); opera con doce compresoras reoiprocantes_ 
y tres centr!fugas 9 este gasoducto entró en operación = 

en Septiembre de 1972. 
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este de la U.P.L.V., a unos 15 kilómetros y e~vía un-­
flujo de 28 i>íMPCD(O. 79 M.ru•iCD) por una l!nea de 10 pulg! 

das (25.4cm.) de di~etro, recolecta el gas de los cam­
pos de Ogarrio, que cuenta con diez compresoras y el de 
otates, equipado con tres. 

~ ~.- Po:r un gasoducto de lO pulgadas ( 25. 4·<:m) 
de d:I.M!etro, esta región envía 8 Mr•1PCD(0.23 MMMCD) está 
integrada dnicamente por el campo ~a Venta qua cuenta -
con cinco compresoras, la longitud de este gasoduc·to es 

de 10 kilómetros. 

DESCRIPCIGN 12.:i ]cl UNIDAD PET~OQUIMICA .fA Y]!l!,a 

La Unidad Petroquím:l.ca La Venta está ubicada en la 
población de La Venta, en el estado de Tabasco y perte­
nece al distrito de Agua Dulce, Ver. Fué dise~ada e in! 
talada con el f!n de aprovechar el gas de formaci6n que 
se obtiene en los campos de la zona sur {exceptuando el. 
distrito de Cd. P4mex). Actualmente la U.P.L.V. recibe 
gru:J htimedo de los siguientes distritos: 

el de Agua Dulce 
que comprende los campos Cinco Presidentes, Sánchez Ma~ 
gallanes, La Venta~ Tucán, Ogarrio y Otatas; el de El -
Plan, que comprende el C9Jllpo Cuichapa; adernás se recibi 

r~ del campo El Golpe, perteneciente al distrHo ComaJ.­
calco, un flujo de 50 f11MPGD para fines del segundo tri-
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mestre de 1973, fecha en que también los campos del --­
distrito Agua Dulce aumentarán su producci&n de gas y -

posteriormente, en fecha no precisada adn, se comenzar~ 
a enviar gas de los campos Cactus y Sitio Grande, pert! 
nacientes al distrito Comalcalco. Estos campos enviarán 

conjuntamente un flujo de 100 MMPCD, que ser~ procesa­
dos en la Planta de Absorci&n. 

La Unidad Petroqu!mica La Ven~a está integrada por 
las siguientes plantas de Proceso: 

Planta Criogénica. 

Planta de Absorcidn. 

Planta deshidratadora de aceite crudo. 

El gas hdmedo recibido, rico en gasolina, se proc! 
sa en las plantas Criogénica y de Abeorc16n. Los hidro­
carburos condensados obtenidos en la primera, son envi! 
dos al Complejo Industrial. de Pajaritos, Ver~ constitu­

yendo la carga del mismo. 

En la planta de Absorci6n se obtiene gasolina que_ 
se envía a la Refinería de Ninatitlán, Ver. y etano en_ 
fase gaseosa que se comprime y es condensado en la pl9.!! 

ta Criog~nica para integrarlo a la corriente de líqui-­
dos Criogénicos y enviarlos conjuntamente al Complejo 

Jndu.strial de Pajaritos. 
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PLANTA~ 

DESCRIPCIO:lf DEL PHOCESO.= Esta pl<t-'1h. entró en ope~ 
ración en mayo de 1972, siendo diseñada para procesar 
182 !~lPCD de g~ h~medo enviado de cmnpos y 6.6 MMPCD de 
etano proveniente do la planta de absorción, para obte-­
ner 21.600 Bls/D de líquido criogénico con 52.8% mol de_ 
etano. 

Hasta febrero de 1973 se procesaron 200 Nl\ti?CD y se­
gún cá:lculos se procesarán 220 f.lf1PCD cuando se BX!mente = 

el envío de gas a la planta. El diE;'.grama. de flujo se ==­

mues·l;ra en la F:l.g. #2 del Apéndice. 

El gas J:n!medo a 38.7 Kg/mn2 llega primeramen·te a un 
recipien:l;e (PA=l) • donde se separan condensados de hidr,2 

carburos y agt1a, siendo enseguida comprimido h~ta 46.8 -
Kg/om2 en un compre~or centrífugo (GB-1); posteriormente 
ae somete a un enfriamiento en dos etapas, primero con ! 
gua (E!,.-1) y despué's en el calentador del :fondo de la t2, 

rrs dGmstanizadora (EA-2). Con este enfriamiento (2loG), 
condensa algo de hidrocarburos y ~la que se separa en ~ 
tro recipiEm·te {FA-5) a una presión de 46 K.g/cm2, el s.== 

gua es descargada al drenaje y los hidrocarburos li'qui-= 
dos fluyen a dos separadores (FA-6 A y B) donde tiene l~ 
gar ru1a vaporización instanté~ea en dos pasos (23 I{g/cm2 
y 13 Kg/cm2) para reducir el contenido de metru1o; poste­
r1orment;()) el líquido se bombea al tanque de producto fi~ 
n~l y los vapores se env!au al cabezal de gas combus·(;i-­
ble. 
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El gas de carga pasa a la sección de deshidrata--­
ci6n, para sustraerle el agua con el fin de evitar la -
formaci6n de hidratos en la siguiente etapa del proces~· 
Una vez deshidratado, el gas es enfriado hasta -53 oc -
en un tren de enfriado~es (EA-3 a EA-e) cambiando calor 
con el gas residual de la planta, con propano refrige-­
rante y con la alimentación a la demetanizadora. La me! 
cla vapor lÍquido resultante del enfriamien·to es extra­
Ída en el tanque separador de la s~cción del expansor -
(FA-7) a 43 Kg/cm2. El líquido pasa a un segundo aepar! 
dor (FA-8) donde ocurre una vaporización instantánea, -
abatiéndose la presión. hasta 17 Kg/cm2 y obteniéndose -
vapores que se unen al gas residual y líquido ·1Ue entra 
a la torre demetanizadora. 

Los vapores del tanque separador de la succión del 
expansor (GC-1) llegan a éste, donde la expansión hasta 
16 Kg/cm2 hace que baje la temperatura a -89 oc, produ­
ciéndose una mezcla de dos fases que es alimentada a la 

torre demetanizadora (DA-1). En esta se ,obtienen por el 
domo vapores que constituyen el gas residual (formado -
principalmente por metano), el cual es comprimido por­
medio de compresoras centrífugas a 35 Kg/cm2 enviándose 

a la Planta de Absorción donde es recomprimido a 74 --­
Kg/cm2 para enviarse al gasoducto Cd. P~mex-México y p~ 
ra bombeo neumático de crunpos. 

Los fondos de la demetanizadora se envían al tan-­
que de producto al cual fluye también la corriente rica 

en etano procedente de la Planta de Absorct6n, la que -
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previamente ha sido licuada. 

El producto líquido final se bombea al Complejo Ig 
dustrial de Pajaritos, ya que constituye la materia pri-_ 
ma de las plantas de dicho complejo. 

DESCRIPCION D.EL PROCESO.- Esta plan¿ca entró en OP! 

raci6n en marzo de 1963, diseñada para procesar lOO l·íN.f 

CD; en el segundo semestre de 1966 quedó ampliada su e~ 
pacidad de proceso a 150 rd1PCD y en el primer semestre= 
de 1972 se amplió para operar con 205 ~mPCD obteni~ndo­
se 10,120 Bls/D de gasolina, 6.6 MMPCD de etano gaseoso 
que se envía a la Planta Criogénica para su licuer·ac--­
ción y unirlo al producto de ésta, para enviarlo al Co! 
plej o Industrial de Pajaritos. y 182 I1MPCD de gas seco_ 

para bombeo neumdtico de los diferentes campos en explQ 
tación y gas combustible al gasoducto Cd. Pémex-l'ftéxico. 
El diagrama de flujo se muestra en la. Fig. #3 del Ap~n­
dice. 

Actualmente está fuera de operación por falta de -
gas (excepto la sección de compresoras) y disponible P! 

ra procesar la carga de gas húmedo de la Planta ;;riogé­
nica en caso de paro o falla de ésta. Seg<fn progrs.mas, ~ 

para fines del presente año, esta planta procesará 75 -
Mli:PCD de gas húmedo que se reci.birá en la siguiente for 



13 

ma: del campo Ogarrio 14 NMPCD, de Otates 16, de La Ve!! 
ta 10, de sánchez r.ragallanes 20 y de Tucán 15. Los cam­
pos Cinco Presidentes, Comalcalco y Cuichapa enviarán -
conjuntamente 200 l11MPCD que se procesarán en la planta_ 
Criogénica. 

El gas húmedo proveniente de los campos llega a u­
na presi6n de 38.7 Kg/cm2 (550 psig) y 38 °C a un sepa­
rador de entrada (1132) donde se le extraen el agua y "':' 
condensado de hidrocarburos; a la corrien·be de gas que_ 
sale de este separador se le inyecta una soluci6n de di 

etilenglicol para eliminar la forma~i6n de hidratos de_ 
hidrocarburos que tendrían lugar durante el enfriamien­
to (de 38 oc hasta 1 oc), intercambiando calor primera­
mente con el gas seco frío (918} que sale de los absor­
bedores y después en un enfriador con propano (919) del 
sistema de refrigeración. Con este enfriamiento se ob-= 
tienen hidrocarburos condensados que mezclados con la -
solución de dietilenglicol.Y el gas, pasan a un separa­
dor (1133) en donde las tres fases se separan. 

El dietilenglicol dilu!do con el agua absorbida, -
pasa a un sistema de regeneraci6n por calent~~iento pa­
ra después volver a utilizarlo en el proceso. 

El condensado pasa a un tanque de vaporización in~ 
tant::ínea (1137) donde se abate la presión a 25 <r¿;/-::'12, 

aquí se separ&~ vapores de metano que se unen a la co--
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rriente de gas combustible; el condensado fluye enton-­
ces a una torre estabilizadora (1142) para separarle e­
tano y posteriormente a un tanque de producto (1150) P! 
ra bombearlo a la Refiner:fa de llfinatitlán, ver. 

El gas que sale del 1133 pasa a los absorpedores -
(1134) entrando por la parte inferior, en donde en con­
tra-corriente con aceite a.bsorbente pobre, tiene lugar_ 

la absorción de los hidrocarburos licuables del gas. -­
Por el domo sale gas seco que se comprime a 74 Kg/cm2 -
en las compresoras reciprocantes 308 y se utiliza para_ 
bombeo neumático y para el gasoducto Cd. Pémex~M4xico. 

El aceite absorbente rico en hidrocarburos licua-­
bles que sale pór el fonde de las torres absorbedoraa,­
pasa a un tanque (1136) donde se efectúa una vaporiza-­
·ción instantánea por medio de un abatimiento de presi6n 
hasta 25 Kg/cm2, separándose metano. El aceite absorbe!l 
te pasa después a una torre demetanizadora (1165) cuyas 
condiciones de operación son 16 Kg/cm2 y 60 oc, consti­
tuyendo el producto de domo de dicha torre el gas com-= 
bustible y fluyendo el producto de fondo a una torre d! 
etanizadora (1143) donde a 11 Kg/cm2 y 110 oc se despu!l 
ta etano, el cual se envía a la pla."lta Criogénica. 

El aceite ·absorbente libre de metano ;¡ etano pasa_ 
a un destilador (1146), en donde el aceite se empobrece 
al destilarse la gacoltna eme ante¡·iormentP f,_,A ."h':":· 1·~. 
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da; el aceite absorben·be pobre sale por el fondo de la_ 
torre y es enfriado con agua ea un banco de cambiadores 
de calor para ser almacenado posteriormente en el tan-­
que de balance de aceite absorbente pobre (1145). De a­
quí sale el aceite para entrar por el domo de las to--­
rres absorbedoras y completar el circuito. 

Los vapores de gasolina que salen por el domo de -
la torre destiladora son condensados mediante enfriado­
res con agua, pasa~do despu4s al acumulador de reflujo_ 
de la torre (1147). De este acumulador salen por el do­
mo los vapores de gasolina que no se condensaron y que_ 
serán comprimidos para incorporarlos de nuevo a la co-­
rriente de proceso. Por el fondo sale gasolina que se -
distribuye en dos corrientes; una constituye el reflujo 
de la torre y la otra se mezcla con el condensado esta­
bilizado (que viene del 1142) formando ambas corrientes 
la gasolina de absorción que se envía a la Refinería de 
Minatitlán, ver. 

PLANTA DESHIDRATADORA DE ACEITE CRUDQ 

La finalidad de esta planta es desalar el acei·te -
crudo que llega de campos, hasta un promedio de 
100 Lbs de sal/1000 Bls. de aceite crudo, y 0.1% de a-­
gua para bombearlo a la Refinería de Minatitlán para su 

proceso. 

Esta planta tiene una capacidad de proceao de 



16 

245,000 Bls/D de crudo que contiene 10,000 Lbs de sal/ 

1000 Bla de aceite crudo, y 24% de agua; consta de sie­
te unidades deshidratadoraa capaces de procesar cada u­
na 35,000 Bls/d. El aceite crudo que se procesa es la -
producci6n de los distritos de Agua Dulce y Comalcalco. 
El diagrama de flujo se muestra en la Fig. #4 del apén­

dice. 

Existen además en la Unidad, instalaciones auxili! 
res tales como: 

Batería de almacenamiento de aceite crudo mediante 

tanques cilíndricos, con una capacidad total de 535,000 
barriles. 

Batería para almacenamiento de gasolina mediante -
esferas, con capacidad total de 17,000 barriles. 

Planta para tratamiento de agua con capacidad de -

soo r-r3/n. 

Planta para la generaci6n de energía eléctrica con 

capacidad de 6,400 Kwh. 
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La operaoidn de la Unidad Petroqu!mica La Venta ae 
resume de la manera siguiente: 

Gas ht!medo 
e campos 

Aceite crudo 
salado 

de campos 

Etano aseoso 

J Planta de 
------1~ Deshidratacidn 

Aceite crudo 
r---~~~desalado·a 

Minatitlán 

lilig. A. OPEHACION DE LA U.P.L.V. 



C A P I T U L O III 



COMPOSICION .J21ll! ~ HUf>iEDO 'ª~O~ 
TENIDOS Eli ~ LIMPIEZA Q! ~ GASODUCTOS Q! !: 
~ !:_!!!:. Jl.P.L;:L •• 

En este capítulo se muestran los an'lisis de labo­
ratorio efectuados al gas húmedo de los campos, dur~te 
las limpiezas de cada gasoducto con el objeto de dar u­

na idea general del tipo de hidrocarburos que se queman 
y que se pretende recuperare Además se anotan tambi~n -
los análisis al gas de todos los campos recibidos en el 
.(}abezal generalo Estos IAIUÍUsis se efectuaron en el la­
boratorio de la Unidad. 

Los gasoductos que abastecen a la Unidad Petroquí­
mica, a su llegada a esta, descargan cada uno a una --­
trampa de diablos independiente, que cuenta con un v'n­
teo al quemador de 6 pulgadas de diámetro y dos tomas -
(purgas) de 3/4 de pulgada de di~etro, las cuales se ~ 
san para obtener las mueBtras de hidrocarburos y anali­
zarlos en el laboratorio. 

Como durante las limpiezas, acompañando a los hi-­
drocarburos líquidos y agua vienen bolsas de gas, se t~ 
maron las muestras de tal manera que se analizaran loa_ 
hidrocarburos líquidos y los gaseosos independientemen­
te. 

Enseguida se exponen las tablas con los promedios __ 
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trimeatrale~ durante el afio 1972 de los ~•'lisia efec-­
tuados a la corriente de hidrocarburos gaseosos y l!qui 
do~ arrastrada por los diablos (excepto Cuichapa que se 
hará mensualmente). Todos estos datos están dados en -­

" Mol. 

P.M.~ 20.1 Lb/Lb-mol 
Hidrocarburos gaseosos 

P.M.~ 59.50 Lb/Lb-mol 

Hidrocarburos líquidos 

Para aimplificacidn ae considerarán los hidrocar-­
buros expresándolos dnicamente por el n~mero de átomos_ 
de carbono. 
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Ql!QQ PRESIDENTES 

Hidrocarburos gaseosos 

Ene A.br Jul Oct 
Feb M ay Ago Nov 

COMP Jl.íar Jun Sep Die 

el 81.90 8lo75 81..25 81.83 

c2 10.61 10.,75 10.96 10.70 
e, 3.99 3.95 4.65 4.44 

104 0.60 0.65 0.70 0.57 
nc4 1.49 L44 1.51 1.42 

105 0.51 0.45 0.38 0.41 

nC5 0.27 0.31 0.36 cY.2S 

C6+P 0.63 0.70 . 0 .. 19 0.35 

Hid:roca:rburoe l!quidos 

Ene Abr Jul oct 
Feb M~ Ago Nov 

ceMJ? Mar Jun s•p Dio 

el 10.25 11.94 10.95 lOe-48 

02 11.08 10.26 10.68 11.28 

c3 14-.95 14.97 14.89 15.05 
iC 4 4.69 4.66 4.70 4.70 
nC 4 13.25 13.01 13.05 13.25 

iC5 6.83 6.81 6.95 6.14 
nr,. 

:> 
8.40 8.84- 8.03 8.35 

c6+p 
'll¡(\ ~:;.¡;: 
.,I'VoJ..,I 29.51 30.75 30.75 
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~ MAGALLANES 

Hidrocarburos gaseosos 

Ene Abr Jul Oct 

Feb l>íay Ago Nov 
COMP f-ilar Jun 3ep Die 

el 75.67 81.51 81.97 81.40 

c2 13.24 11.13 10.75 10.34 
e· 

3 6.68 4.54 4.49 5040 
1c4 0.97 0.62 0.60 0.78 
ne4 1.91 1.34 1.24 1.28 

105 0.47 0.28 0.30 0.35 
nc5 0.47 o.:n 0.29 0.25 

. C~p 0.59 0.27 0.36 0.20 

FU. d:rocarburoa líquidos 

Ene Abr Jul Oot 
l<'sb M ay A.go Nov 

COMP Ml'll.r Jun S,¡¡¡p Di.J 

el 11.84 10.99 lO. 71 10.84 

c2 10.25 10.46 11.,15 11.11 

e, 14.85 14.93 14.70 13.94 
1e4 4.66 4.69 4.51 3.48 
ne4 1~.40 13.05 13.11 12.18 

iC; 6.32 6.89 6.46 6.11 

nc5 8.53 8.83 8.56 8.14 

C6+P 30.15 )l} o 16 30.80 20.94 
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OGARR!Q 

Hidrocarburos gaseosos 

Ene Abr Jul Oct 
Feb M ay Ago Nov 

eOMP Ma:r Jun Sep Die 

el 75.80 80.55 82.07 79.63 
e2 14.37 12.75 11.88 12.37 

C:; 6.34 3.86 3.74 4.93 
1e4 0.96 0.72 0.48 Oe82 
nc4 1.71 1.18 0.91 1.43 
te5 0.35 0.32 0.26 0.23 
nc5 o.:n 0.25 0.27 0.32 

C6+P 0.16 0.}7 0.39 0.27 

Bid:rocarbttroe líquidos 

Ene Abr Jul Oct 

li'eb filo.y' Ago nov 

COMP Ma:r Jun Sep Die 

el 10.95 10.63 10.51 10.83 

02 11.13 11.05 11.25 11.36 

e; 14.95 14.78 14.70 14.89 
104 4.25 4.31 4.50 4.18 
nc4 12.96 13.02 13.32 13.05 
iC5 6. 72 6.68 6.43 6.62 
nCr: 8.84 8,66 s;54 8.87 

-' 

c6i~p 30.20 30.87 30.75 30.20 
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LA VENTA --
Hidrocarburos gaseosos 

Ene Abr Jul Oct 
Fsb M ay Ago Nov 

COMl' Mar Jun Sep Die 
C¡ 85.61 83.86 87.84 82.23 
c2 9.13 9.85 7.99 10.95 e, 2.96 3.70 2.02 3.81 

iC4 0.41 0.67 0.33 0.92 
nc

4 0.77 0.86 0.74 1.14 w, 0.39 o.:n 0.29 0.30 
nc5 o.;>? 0.43 0.30 0.29 

C6+p 0.38 0.32 0.49 0.39 

Hidrocarburos líquidos 

Ene Abr Jul Oct 
Feb N ay Ago Nov 

COMP ~iar Jun. S~p Di ... 
C¡ 11.54 11.28 10.95 10.23 
e 2 11.22 11.45 11.47 11.13 
03 14.18 14.23 14.13 14.92 

104 4.21 4.18 4.62 4.65 
nc4 12.53 12.90 13.03 13.26 
105 6.05 6.15 6.74 6.87 
nc5 9.02 8.85 8.86 8.32 

C6+p 31.25 )0.96 30.20 30.62 
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CUICHAPA 

Hidrool!l' buros gaseosos 

COMPZ Sep Oot Nov Dio 

el 81.04 80.50 80.94 60.25 

02 :u.1o 11.51 10.85 10.25 

C:; 4.65 4.88 4.14 5.95 
iC4 0.66 0.69 0.73 0.85 
nc4 1.45 1.49 1.51 1.60 

105 0.35 0.3) 0.50 0.39 
nc5 0.37 0.3if 0.75 0.30 

C6+p ·o .. ;s 0.26 0.58 0.41 

Hidrocarburos líquid-os 

COMP Sep Oct Nov Dio 

el 9.92 9.30 10.18 10.63 

02 10.88 11.34 1L9'1. 11 .. 75 

C; 14.95 14.70 14.89 14.52 

:I.C4 4.69 4.57 4.70 4.64 
nC.-¡ 13.27 13.23 13.19 13.12 

• 
iC5 6.83 6.81 6.62 6.50 
nc5 8.93 8.82 8.79 8.75 

C6+p 30.54 31.23 29.66 30.09 

A continuacidn a e expone la tabla de los promedios 
mensuales de los a.nál:lsis de gas ht!medo en el cabezal = 
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general durante el año 1972. (% Mol) 

COMP Ene Feb Mar Abr M ay Jun 

el 79.85 79.43 80.61 78.35 ·19.32 80.88 

c:l 11.93 12.19 11.22 12.94 11.86 11.62 

e:; 5.18 5.03 4.95 4.91 5.27 4.65 

iC4 0.6~ o. 71 0.62 0.75 0.78 0.68 

nc4 1.28 1.32 1.47 1.31 1.50 1.28 

:tos 0.27 0.29 0.40 0.39 0.41 0.32 
nc5 0.43 0.49 0.34 0.41 0.43 0.32 

C6+p 0.43 0.54 0.39 0.94 0.43 0.25 

COMP Jul Ago Sep Oct .Nov Die 

C.¡ 80.57 80.58 80.52 80.63 80.76 80.66 

02 11.36 11.25 11.37 11.37 11.48 11.40 
e, 4.84 4.93 4.86 4.89 4.77 4.77 

104 0.75 0.74 0.74 0.74 0.68 0.69 
nc4 .1.46 1.46 1.49 1.45 1.36 1.39 
105 0.36 0.38 0.36 0.32 0.30 0.32 

lllC5 0.36 0.39 0.37 0.32 0.30 0.32 

c6+P 0.30 0~27 0.29 0~28 0.35 0.45. 



C A P I T U L O IV 



~ C U L O ! S E L E C C I O N 

La separaci&n de gas líquido obedece a las princi­
pios b~icos siguientes; 

a).- Proceso mediante el cual es separado un 
líquido de un gas, debido al choque sú­
bito de la corriente del flu!do sobre -
una mampara. 

b).- La expansi&n que ae efectúa depende de_ 
la naturaleza de los flu{dos a separar_ 
y de la relaci6n que existe entre los -
dos. 

e).- Sometiendo la mezcla a movimiento cen-­
trífugo, aumenta la eficiencia de sepa­
racidn, sobre todo cuando el contenido_ 
de la fase líquida es considerable. 

~~~.- Son recipientes fabricados con lámi­

nas de acero soldadas con aditamentos adecuados en el -
interior para efectuar una separaci&n entre dos o tres_ 
fases. En el caso del gas húmedo estas fases son: 

1.- Fase gas 
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2.- Fase condensado de hidrocarburos. 

3.- Fase agua. 

SEPARADORES DE QQ§ ~.- Gas y Condensado---Agua 
en los cuales en la fase de hidrocarburos se encuentra_ 

el agua y es separada junto con él. 

SEPARADORES DE !illill FASES.- Gas~ condensado y agua 

en estos tipos se efectúan las separaciones de las tres 
fases independientemente. 

Existen tres tipos distintos de separadores, por -
su forma y posición y son los siguientes: 

HORIZONTALES CILINDRICOS 

VERTICALES CI~INDRICOS 

ES7ERICOS 

liCRL::liNTAL3S CILINDRICOS.- Son de cuerpo cilíndri·· 
co, extremos de casquete semiesférico o elipsoidal, tr~ 

bajan en posición horizontal; Algunos recipientes de e~ 
te tipo, para mejor separación de los líquidos, cuentan 
con una sección auxiliar llamada comunmente "Pierna de 

acumulación de líquido". 
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VENTAJAS.- Son econ6micos cuando se us~u1 para sep!!; 
rar fluidos que tienen una alta relaci6n de gas-conden­
sado, por su menor diámetro para una cantidad de gas d~ 
terminada, presentan facilidad de transporte e instala­
ción, se pueden inspeccionar fl'fcilmente desde <>.1 piso. 

DESVENTAJAS.-' No se recomiendan cuando los gases y 
líquidos contienen considerable cantidad de mugres, es_ 
complicada su limpieza. 

VERTICALES CILINDRICOS.- Son de cuerpo cilíndrico, 
extremos de casquete semiesf&rico o elipsoidal, traba-­
jan en posici&n vertical. 

VEnTAJAS.- Son recomendables cuando se trabaja con 
considerables cantidades de lodos y arenas ya que zu 

limpieza es relativamente sencilla, su fo~ma permite su 

r~cil erecci6n y ocupan un reducido espacio. 

DESVENTAJAS.- Fara una cantidad dada. de gas requi::! 
ren mayor di~etro que el horizontal, es m~s oostobo. 

~v~~.- VENTAJASe- Sa caracterizan por su bajo 
costo, sobrG sus paredes se ajerce la misma presi6n en_ 
todos los puntos. su costo es menor que el de cualqui•>.~· 

otro tipo de recipiente. 

DESVENTAJAS.- Poseen poca capacidad de ~~~~racidn, 

La separación que :3e lleva a cabo en uno de eGtos 
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recipientes es muy relativa, pues se efectúa por medios 
físicos, por ejemplo: El agua por mayor densidad se de­

positará en la parte inferior, el condensado de hidro-­
carburos en la parte media y el gas ocupará la parte s~ 

perior. 

Accesorios principales de que consta generalmente_ 
un separador tanto horizontal como vertical de tres fa-
aes: 

1.- Boquilla soldable; entrada de gas. 

2.- Boquilla soldable; salida de gas. 

3.- Mampara deflectora. 

4.- Extractor de neblina. 

5.- Boquilla soldable; para colocaci6n de -­

válvula de ·seguridad. 

6.-Boquillas soldacles; control de nivel de_ 
condensado de hidrocarburos. 

7.- Coplea con rosca soldados al cuerpo para 
control de nivel de agua. 

8.- :::oples ro:;;cados soldados al cuerpo para_ 
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tomas de niveles ópticos (agua, condensa 
do de hidrocaburos), 

9.- Copla con rosca soldado al cuerpo; toma 
de manómetro. 

10.- Cople con rosca soldado al cuerpo; co--­

nexión para termopozo. 

11.- Cople con rosca soldado al cuerpo; co--­

nexidn para drene. 
12.- Boquilla soldable para registro-hombr~. 

SECCIONES ~ RJI~ CONSTA Q! S.EPARA].OR 

I.- SECCION DE SEPARACION PRIMARIA. 

II.- SECCION DE ACUMULACION DE LIQUIDOS. 

III.- SECCION DE GEPARAGION SECUNDARIA. 

IV.~ SECCION DE EXTRACCION DE NIImi,A. 

En estas ~acciones ocurra lo siguiente: 

~ECCION JE ~ACICIT ~ARIA.- ~~ esta parte se_ 
efectúa una separaci6n al chocar el gas con la mampara_ 

deflectcra. 
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SBCCIQB: Pk ACUM.ULACICN DE LIQUIDO.- En esta sac--­
¡;iÓil c.~ recvlectan los líquidos de la separación, por -

lo que debe ser grande para una mayor seguridad y mejor 

separación. 

SECCION DE i~RACIOR SECUNDARIA.- ~s el lugar en_ 
el cual se lleva a cabo unn separación por efectos de -

la presión gravitacional y se localiza entre la entrada 

y la malla de retención. 

§.!.CCION DE EXTRACCION Jlli NIEJ3~.- Esta se encarga_ 
de efectuar la separacidn de la~ pequefias gotas de 1!-­

quido que aún arrastra el cas. Para lograrJ o se po~1en -

accidentes al paso del gas para hacer que estas gotas -

se pongan en contacto unas con otras y as! formar gotas 
mis grandes que caigan por efecto de la gravedad. 

],:ACTORES !1§. 103 QUE D.&PBNDE J;:;L JllSENO 12]. UN 
:JEPARADOR 

Estos factores se concrets1; en los siguientes: 

1.- Gasto a. través del separador. 

2.- Densidad de los hidroc3rburos; fase ga--

seosa ;; fase lÍquida. 

5.- Condiciones de temperatura y presión den 
tro del re~ipiente. 
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4.- Tiempo da residencia para el gas a tra-­
tar. 

;.- Di~etro de part{culaQ 

6.- Temperatura de rocío de los hidrocarbu-­
ros líquidos que se encuentran mezclados 
con el gaa. 

El recipiente recolector objeto de este tra'l:.•aj o o­
perará a 38.7 Kg/cm2, separando del gas parte de hidro­
carburos lÍquidos y agua. Trabajará cont{nuamente (no -

exclusivamente durante la corrida de "diablos") porque_ 
como ya se merwionó con l'lnterioridad, adent.ás de recupe­
rar los hidrocarburos arrastrados por los "diablos", se 
parará agua ayudando de esta forma al separador de en-­

trada de la planta Criog4nica 9 ya que 4ste no es sufi-­
cj,ente para eliminarla habié'ndose presentado por esta -
causa innumerables problemas de formación de hidratos 

en dicha planta. 

Por otrR parte, el rec~ho de loe lfauldos arrB~~rQ . = 

lvB }Wr lo<:> "u.lablos" prest,u.ta algunos riesgos, ,debido_ 
aJ. descuido in'-'•)luntar1o deJ personal ~ncargRdo de des= 
viar el gas al quen:ador (como se hace en leo. actualidad), 

ya que J.!nicamenta se ,S"ltfan por el sonidc que lú::> :l:'].nf-~ 

dos producen en el gasod1:cto, hahiendo o:-asiones An que 
se n!1E?•m hidrocarbnr()s l{•püdos y agua <1. ;:roceBo orip.-i= 
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nando descontrol en las plantase La colocación y uso -­
del ;;H>parado:r, además de las ventajas ya ~:~enc:i.onadas, -
suprimir~ estos riesgoso 

Como ya se explicó anteriormente, el recuperador -
de lÍquidos recibir~ únicamente el gas de carga a la -­
planta criog~nica, enviW:ldose el condensado de hidrooa! 
buroa recuperado a procesarse a la planta de Absoro:i.Óno 
Esto se har~ considerando que la planta Criog~nica ope­

rar~ con una carga que exceder4 en un 2~ a la capaci-­
dad del disefio y por lo tanto no podría procesar el cog 
densado recuperado sin afectarse considerablemente su 2 
peración. 

Unioamente en operación normal de los gasoduotos -
se procesar~ el condensado de hidrocarburos en la plan­
ta Cr1og~n1oa. 

La planta. de Absorc:!.Ól!t operará con un 35,; de su O,! 

p~oidad de disefio y posteriormente, cuando ae reciba ~ 
gas de loi!J cupos Cactus y Si ti o Grande', estar~ operan­
do con un 85% de su capacidad, lo que le permitir~ pr.­
oaaar los líquidos provenientes del :recipiente recuper~ 
dor obtenidos en las limpiezas de les gascductcs que a­
bastecen a la planta cricgénica, as! como también el 1~ 
quido producrlio de l~ limpiezas de los gasoduotos de a­
bastecimiento a la planta de Absorción. 
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Para el fin propuesto en el presente trabajo, se -
ha seleccionado un separador horizontal por las siguie~ 
tes razones: Los hidrocarburos que llegan a la U.P.L.V. 
como carga y alimen·ta.ci6n de la zniama, ·tienen una alta 
relación gas-condensado; dichos hidrocarburos traen con 
sigo una cantidad relativamente baja de lodo y mugres,­
ya que con bastante frecuencia se efect~an limpiezas a 
los gaBoductos que los transportan; por la f''cil iuspec 
~ción ocular desde el piso a los niveles ópticos de con 
densado y agua; por no haber problema de espacio ya que 
existen diversas áreas disponibles para su colocación ! 
décuada en la línea de llegada del gas; y por conside-­
rarse que su costo sería más bajo que cualquier otro t! 
po de separador. 

LBS anteriores fueron las razones más importantes_ 
por láa cuales se decidi6 seleccionar un separador ci-­
líndrico horizontal. 

Q!,.I&.Ul&. ~ !!AQ ill1Jll)2!§ IONES ~ CUERPO 

m ~;fA.RADQJ.~ 

Para determinar las dimensiones de un ·tanque sepa­
rador horizontal debe procederse de la siguiente me~erru 
(Dimensionamiento de ·tanques separadores horizontales.­
Eepecificaciones generales. Gerencia de Proyectos y COIJ!? 
trucci6ne PEi1EX). 

l.= Calcular el flujo de sal:J.da de vapores en 
p:l.es3 /seg. 
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Calcular el flujo de salida de líquidos en --­
pies,/min., y la velocidal ruJ'...>.lma de los vapo-
res, va. 

2o- Seleccionar el tiempo de residencia para l!qu! 
dos, tomando de base la siguiente tabla: 

Plujo (pie3/min) t (.min .. ) 

o- 50 lO 

50 - lOO 5 - 7 
lOO - 150 4 - 5 

150 3 - 4 

;.- Definir la altura entre el fondo del tanque y_ 
el nivel-mínimo. Generalmente se toman 6 pulg. 

5.- Suponer un tanque cuyas dimensiones sean tales 
que 3 < L/D < 5. Calcular el t{rea de la secc:i6n_ 
recta (At) y el volumen total d~l tanque pro-­
¡mesto (Vt)• 

PrimerSI!lente se calcula la altura parcial en·~re el 
fondo del tanque y el nivel m!nimo. (Generalmente 0.5 -
pies). Se calcula h/D y se obtiene de tablas el % en vg 
lumen parcial correspondiente a este ~/D, el cual equi­
vale a la :relaci6n Ap/At • Calcular Apl =(Ap/At)A¡, , -­
¿_V,= Apl L y V¡ =~V,. 

Desputfs se calcula la altura parcial entre el ni=­
vel r.n{nimo y el mhimo, a pal'tir del tiempo de :residen­
cia. seleccionado. Se det~rminan V2 = '"'ll Fa 1 

• , ¿V
1

"' V1 + 

V2 y Ap2 = V2/L • 
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Se calcula también Ap/At y el h/D correspondiente, des 
puésilh,= h/D (D) y h =tJ.hl +Ah2• 

Por ~ltimo se determina la altura para vapores. 
Tomando como base el área mínima calculada, se obtiene_ 
Am!n./At , se lee h/D y se obtiene ~h,= h/D (D) y se T 

suma Ah1 a la altura total. 

Se comparan la altura total calculada con el di~! 
tro supuesto inicialmente. Si estos valores se aproxi--. 
man se pueden considerar las dimensiones supuestas como 
aceptables. De lo contrario, se deben suponer otras di­
mensiones y repetir los c~lculos. 

Por tanteos se lleg6 a la relaci&n L/D = 3 oonsid~ 
rando las siguientes dimensiones para el tanque propue~ 
to: D = 2.5 m. (8.28 pies), L = 7~5 m. (24.84 pies). 

A continuación se presenta la secuencia de los cá1 
culos. 

1.- Flujo de salida de vapores.-

Q = g20~lo6 p1ej3Ld!~ = 2 5d6 pies3/seg. 
8 ,400 seg día ' • 

Correcci6n a las condiciones de operación: 

Q0 p = 2,546 z 0.02514 x 1.06 - 67.84 pies3;seg 



~lujo de salida de líquidos.- Por mediciones -­
realizadas a la salida de líquidos del separa-­
dor de entrada (FA-1) y por datos proporciona-­
dos por el laboratori~ de gases de la UPLV, se_ 
ha considerado que la mezcla gas-líquido que a~ 
tualmente llega a la planta est~ constitu!do -~ 
por 95.5 ~ de gas y 4.5 - de líquidos (hidrocar 
buros condensados y agua) en volumen. 

Aotualmen·te el encogimiento de gas a l!quido en 
el separador es de aproximadamente SeO MMPCD, ~ 

de lés cuales.se producen un promedio de 3,300_ 
bls/d!a. Segdn c~loulos cuando la carga de gas 
sea de 220 MMPCD el encogimiento ser~ de 9.6 -­
MMPCD que producir~ aproximadamente 4,050 
bls/d!a. 

4,050 ~f¡. ~ 22,752 ~áji~ = 15.8 m n.
3 

Del Ludwig, 7ol. I, pág. 137 se tiene: 

va= K fA- A 
~ 

Donde: 

\ 

Va = Velocidad mdxima permisible del gas_ 
que pasa a tr~w:'l's de ln. mc.lla., cu pieci/<:i~:~g. 

/.?~Densidad de la fase gaseosa. 
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~ = Densidad de la fase líquida. 

K = Constante relacionada con la malla y el ti­
po de fluídos que manejao 

Determinaci&n de la densidad de la mezcla gaseosa_ 
a las condiciones de operaci&n. 

PM aire = 29 lb/lb-mol 

Substituyendo: 

PM gas m 0.693 X 29 = 20.1 lb/lb=mol 

~ = Densidad de la mezcla gaseosa. 

n PM gas 
./(i = -

'f 

'= Volumen molar a condiciones normales (60 °F 
y 14.7 lb/pulg2) es de 378.87 pi~s3/lb-mol. 

Correcc16n del volumen molar a las condiciones de_ 
operación. 

V-on = V X ~ T ~ ;;;- Pop ""' T 

Substituyendo valores tenemos: 
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Corrección de la densidad en la fase lÍquida. 

Del l?erry, capítulo III, tabla 45 se obtiene la de_B 
sidad del agua a lOO op. 

= Densidad de la fase líquida. 

IOTA: Los odlculos se harán en base al líquido ml!{s_ 

ligero que son los hidrocarburos condensados. 

C~loulo de la velocidad m~ima permisible= 

Va= K j A-/1 
A 

De la tabla 4-10 del Ludwig se obtiene: K m 0.35 

Va = 1.47 pies/seg. 

2.- Selección del tiempo de residencia. De acuerdo_ 
con la tabla dada anteriormente, para un flujo_ 
de 15.8 pies3/min se debe seleccionar un tiempo 
de lO min. En obsE>rvgctones !'EHüiz~,das en ~>l s1 
parador de entrada actual de la planta criogln! 
ca y tomando en consideración las variaciones -
en la carga de gas húmedo, se consideró tomar -
un tiempo promedio de 7.4 min. 
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3 .. - Altura entre el fondo del ·tanqu.e y el nivel mí 
nimo. h = 6 pulg. (0.5 pie) .. 

4.- Area m!nima de vapores.-

5.- Se suponen las siguientes dimensiones: D =8.28 
pies, L = 24.84 pies. 

At = 0.785 (8.28)2 = 53.82 piea2 

Vt = 53.82 x 24.84 = 1336.4 pies3 

Altura entre el fondo del tanque y el nivel mínimo: 

6h,= 0.5 pies, h 'D = o.o6 , Ap .r-t = 0.023 , Ap .,. 1.24 

Altura entre el nivel m!nimo y al máximo.-

V2 = t Fa' = 7.4 x 15.8 = 116.9 pies3 

L_V1 = V1 + V2 = 30.8 + 116.9 = 147.7 pies3 

Altura para vapores.-

h D m 0.8 
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Como la suma de las alturas parciales es aproximad! 
mente igual al di~etro supuesto, se consideran como a-­
ceptables las dimensiones del tanque. 

D ~ 8.28 pies (205m.) 

L = 24.84 pies (7~5 m.) 

Una vez que se ha dimensionado el separador tanto -
en diámetro interior como longi-tud del cilindro, se pro­
cede a calcular los espesores tanto del cuerpo como de -
las cabezas. Para ello se recurre a las especificaciones 
ASME para recipientes sometidos a presi6n. 

De acue:rd.o con el ASME Code Unfired .Preaau:re vea--­
aels, aecci6n VIII, División I, el material :recomendado_ 
para este tipo de recipientes ea de acero al carbón =--­
SA-515 o70~ La forma geom4trica usual para esta clase de 
equipo ea cilíndrica con cabezas semi-elípticas 2:1. 

Para calcular el espesor mínimo requerido para la -
placa del cuerpo se utilizan las fórmulas siguientes: 

Pd R 
t = SE - o G 6Pd + 0 Pd Ro 

t "" SE + O. 4Pd + C 

To~adas del Código ASME, sección VIII, donde: 

t g Espesor mínimo de la placa, en pulgadas. 
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Pd = Presión de diseBo, en lb/pulg2. 
R = Radio interno del cuerpo, en pulgadas. 
S = Esfuerzo máximo permisible, en lb/pulg2. 
E = Eficiencia de las juntas, en %. 
e = Espesor por corrosión. 

Ro = Radio externo del cuerpo, en pulgadas. 

Para el c~lculo del espesor m!nimo de las cabezas_ 
se utiliza la f&rmula siguiente: 

Pd D K 
t = 2Sii!-::-o:2Pd + e (ASME, sección VIII). 

Donde: t, Pd, S, E y e, son las mismas de la fórmB, 
la anterior. 

D = Di~etro exterior de la cabeza, en pulg. 

K= Factor que depende de la proporción D/2!!. 
(H = altura máxima de la cabeza). 

Los valores de K se muestrau en la tabla l. 

~_! 

D/2H 3.0 2.9 2 .. 8 2.7 2.,6 2 .. 5 2.4 
K lo83 L. 7;¡ 1.64 1.55 1.46 1.37 1.29 

D/2I:I 2.3 2~2 2.1 2.0 1 .. 9 1.8 lo7 
K 1.21 1.14 1.07 1.00 0.93 0 .. 87 0.81 

D/2H 1.6 1.5 1.4 1.3 1.2 l.l LO 
K 0.76 0.71 0.66 0.61 0.57 0.53 0 .. 50 

CALCULO DEL ESPESOR DEL CUERPO. 

La presión de diseilo se ·tomará considerando un fa2_ 
tor de segru:idad de 20% zc1n·~ 1~ rresi~n d"" o::¡er::>.r•i1!1. 
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De acuerdo a las especificaciones AS~m, para un a­
cero al carb6n SA-515 o?o corresponde un esfuerzo máxi­
mo permisible (S) de 17,500 lb/pulg2, a lOO oF. 

El aumento de espesor por corrosi&n se considerar' 
de 1/16 de pulgada. 

F&rmula: 

Pd R 
t = sE- o.6Pd + e 

Datos: 

Pd = 659 lb/pu1g2. 

R = 4.14 pies = 49.68 pulg. 

S= 17,500 lb/pulg2. 

E= 100~ (Será radiografiada ·~otalmente). 

e = 0.0625 pulg. 

Substituyendo valores tenemos; 

659 X 49.68 6 
·t = (17 ,500 X 1.0) - (0.,6 X 659J + O.O 25 

t = .22.739. + o 0625 = 1.914 + 0.0625 17,105 • 

t = 1.976;::;: 2.0 pulg. (esp. nominal). 

t = 2.0 pulg. (5.08 cm.) 
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F6rmula.: 

t _ Pd D K e 
- 2SE - 0.2Pd + 

Datos: 

Pd = 659 lb/pulg2• 

D = 8o28 pies = 99.36 pulg. 

Cabezas semi-elípticas 2:1 

D/2H = 24~2! 2 = 2.0 

De la tabla l ae obtiene: 

K = 1,0 

E= lOO% 

e = 0.0625 pulg. 

Substituyendo valores tenemos~ 
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65~478 + 0.0625 = 1.878 + 0.0625 34,86'8 

t = 1.94 ~ 2.0 pulg. (esp., nominal). 

En resumen, los espesores encontrados para el sep~ 
rador son los siguientes: 

ESPESOR DEL CUERPO = 2.0 pulg. (5.08 cmo) 

ESPESOR DE LAS CABEZAS= 2.0 pulg. (5.08 cm.) 

SELECCION Q! ~ MAL~ Q CONDENSADOR ~ NIEBLA 

Para evitar arrastres excesivos de líquido, el re­
cipiente deberá estar equipado con una malla o condensa 
dor de niebla que se colocará a la salida del gas. 

De acuerdo a las especificaciones dadas en el Lud­
wig Tomo I, basadas en datos del fabricante Otto H. Yor.k: 
Co., y considerando el tipo de fluido que se va a mane­
jar. as! como sus propiedades f!sicas 9 se recomienda u­
tilizar una malla tipo estandar de acero inoxidable, la 
cual se colocará de tal forma que la altura del espacio 
arriba de la malla sea de 12 pulgadas como mínimo. 

Ancho de la malla recomendado.- Como el área míni­
ma para vapores es de 46.1 pies2 se debe considerar una 
lrea superficial de la malla que sea aproximadamente --
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igual a la mínima. Al colocarse la malla a una altura -
de ±7.28 pies desde el fondo del recipiente~ tendría u­
na distancia transversal de 5.31 pies (aprox.). Si se= 
toma un an<:ho de la malla de 8 pies, dar!a una superfi­
cie de 42.5 pies2. Por lo tanto, se puede considerar c2 
mo apropiado un ancho de 8 pies. 

La malla estar~ soportada como se muestra en la -­
Fig. C, a base de ~gulas de acero de 4 x 4 x t pulgada 
y soleras longitudinales de 4 x t pulgada, adem~s de -­
dos placas de t pulgada de espesor. Los detalles de la_ 
colocación se muestran tambi~n en el diagrama. 

SELECCION DE ~ MAll'lPARA Dgl<'LECTORA 

Generalmente los hidrocar-buros gaseosos vienen me! 
clados con hidrocarburos líquidos y al llegar el gas a_ 
la entrada del separador debe encontrarse con una resi! 
tencia al paso¡ es decir, debe chocar contra algún obj~ 
to para hacer más efectiva la dispersión de las part!c!:!, 
las gaseosas de las líquidas. 

Para lograr esto, debe colocarse una placa o mamp_!: 
ra deflectora a la entrada la cual permitirá oponer tma 

resistencia al paso del gas, dispersándolo. El líquido, 
debido a su mayor peso específico tender~ a irse hacia_ 
el fondo del recipiente y el gas junto con las partícu­
las más rinas de líquido fluirán hacia la salida del se 
parador, eliminándose ante~ en la malla de retención e~ 
tas Últimaci. 
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Para este recipiente se seleccion6 una placa en -­
forma de ángulo, de 5/8 de pulgada de espesor (1.6 e~), 
que irii soldadf'. f:ll C@.SC?.r6n por la parte superior y ~ "~ 

los lados. Las dimensiones de esta placa serán 3.0 pies 
por 2.0 pies (0.92 m. por 0.61 m.). La colocaci6n de la 
placa se muestra en la Fig. B. 

CALCULO ~ ~ VALVULA DE SEGURIDAD 

La v~lvula de seguridad para el separador se dime~ 
siona de acuerdo a la siguiente ecuaci6n: 

A= 

Ecuao!&n 3.2 del Natural Gas Processors Suppliers 
Asociation. 

Donde: 

A = Area de descarga efectiva de la válvula, en -­
pulg.2 

T = Temperatura absoluta, (oR). 

M = Peso molecular del gas. 

Z = Factor de compresibilidad del gas. 



e = Coe.riciente de·terminado por ls. relaci&n de loa 
calores espec!ricos del gas a condiciones es-­
tandar. 

K = Coericiente de descargas (Generalmente 0.975). 

P1 = Presi&n a la salida de la vtÍlvula, en psia. Es 
la presi&n de trabajo, mis ia sobrepresi6n, 
más la presi6n atmosf~rica. 

Kb = ~actor de correcci&n de capacidad debido a la 
praei6n desarrollada en el lado de la descarga 
de la vtÍlvula. 

DATOS:· 

V= 152,700 pies3/min. 

T = lOO + 460 = 560 OR 

M = 20.1 lb/lb-mol. 

Z .,.. Se obtiene de la Fig. 16-3 del NGPSA, determi~ 

nando para ello la presi6n y la temperatura r~ 
ducid&S. 

Determinaci6n de Pr y Tr.-
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Fropiedades del gas htfmedo. 

Comp. Frac. l<lol Te Ind. TPc Pe Ind. .PPc 

C1 0.8054 344.2 277.2 673 542.0 

02 0.1142 550.3 62.8 710 81.1 

c3 0.0493 666.3 32.8 617 30.4 

i04 0.0070 735.0 5.1 529 3.7 

nc4 0.0135 756.0 10.3 551 7.4 
iC 5 0.0032 829.0 2.6 483 1.5 

ncs 0.0035 .845. 5 2 .. 9 490 1.7 

C6+P 0.0034 914.1 2-~ 440 l.:Z 
Te=397.2 Pe=669.5 

Presión pseu.docrítica = Frac~ mol x presión crít. ind. 

Temp. pseudocr!tica = !"rae. mol x temp. crf-t. indiv. 

Pr = 

Donde: 

Pr = Presión reducida. 

P = Presión absoluta. 
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Pe = Presión crítica. 

Pr = ~~:~ = 0.825 

Donde: 

Tr = tempera~ura reducida. 

T = Temperatura absoluta. 

Te = :cempera·tura crítica. 

De la Fig. 16-3 del NGPSA: 

z = 0.90 

:; .. De la Fig. 3-2 del NGI'SA. (Para gas natural). 

e = 345. 

K = 0.975 
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P1 = 549.5 + (549.5)0.2 + 14.7 ~ 674.2 psia. 

(Fig. 3-3 del NGPSA). 

Substituyendo: 

152. 7~0 X J 560 
1 !20:i' .JQ:i 

A= 6.32 X 45 X 0.975x674.2 X 1.0, 

A= l5b 700 X 23.7 X 4.~ X 0.95 _ 
6.32 X 345 X 0.975 X74.2 X 1.0 

15.468.510 = lO.S pulg2. 
1,433,282 

Los fabricantes de v~lvulas de relevo tienen tabu­
lados los orificios de los diferentes tamaños de v~lvu­
las, (de acuerdo con el ~rea del orificio), y tambi~n -
los tamaños de los cuerpos de las v~lvulas a qua corre~ 
ponden estos orificios. 

La siguiente tabla corresponde a los orificios ta­
bulados por la API Standard 526, "Flanged steel safety _ 
relief valvas for use in Petroleum Refineries" y a cada 
uno de ellos corresponde una determinada área. 
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Orificio Area en pulg.2 Orificio Ares en pulg. 2 

D 0.110 L 2e853 

E 0.196 l·i 3.600 

F 0.307 N 4.340 

G 0.503 p 6.380 

H 0.785 Q 11.050 

J 1.287 R 16.000 

K 1.838 T 26.000 

El ~rea obtenida anteriormente es de 10.8 pulg.2,­
por lo tanto, se selecciona la de 11.05 pulg. 2 en la t! 
bla, la cual corresponde a un orificio de letra Q. 

De acuerdo con las especificaciones de los fabri-­

cantes, para este orificio corresponde una válvula de -
relevo de: 

Di~etro de entrada = 6.0 pulgad~sa 

Diámetro de salida = 8.0 pulgadas. 

La colocación de la vál~~la de seguridad será en -
la parte superior del recipiente, y estará conectada 
por medio de una tubería de 8 pulgadas de di~Jnctro a la 

red general de desfogue al quemador. 
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CALCULO Q! !§;fJSOf.E.§. ! REFUERZOS !:,. ~ BogyiLLAS •. 

Para el cálculo del refuerzo total requerido por -
una boquilla, se utiliza la f6rmula At m Dntr obtenida_ 
del Unfired Pressure Vessels. 

En donde: 

At = Area total del refuerzo requerido. 
Dn = Diámetro de la boquilla m~a el espesor por e~ 

rrosi&n. 

llas. 

tr = Espesor del cuerpo del recipiente donde va a_ 
ir insertada la boquilla (espesor obtenido 
del cálculo, no se considera el espesor por -
corrosicSn). 

F6rmula para el cálculo del espesor de las boqui--

trn = +e Donde: 

trn = Espesor de la boquilla. 
Pd = presi6n de disefto del recipiente. 
Rn = Radio interno de la boquilla. 
S "" Esfuerzo máximo permisible. 

E = 100 ¡t· (Radiograf'iada totalmente). 
e = Espesor por corrocli6n. 

Otras significaciones: 
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t = Espesor nominal de la pared del recipiente. 
tn = Espesor nominal requerido para la boquilla. 
·tp = t;spesor nominal del refuerzo soldado al cuerpo. 

NOTA: Los espesores nominales son aquellos con los que_ 
se puede contar en el meroado y cuyos valores son 
los más cercanos al calculado. 

El área del refuerzo total requerido debe ser 1-~­
gual a la suma de las áreas mostradas en la Pigo D. 

A¡ = Area en exceso de espesor en el cuerpo. 
A2 = Area en exceso de espesor en la boquilla. 
A} = Area por soldadura. 
A4 = Area para refuerzo de la pared de la boquilla, 

si esta se extendiera hasta el interior del -
recipiente. 

A~ = Ar.ea de 1 refuerzo soldado al cuerpo (placa}. 

Segdn normas ASt~, el Unfired Pressu:re vessels re­
comienda que si la suma de las cuatro primeras áreas es 
igual o m~or al área total, la boquilla no requiere re 
fuerzo, 

A1 + A2 + A3 + A4 ::o; At 

pero si la suma de estas áreas es menor que el área to-
talt la boquilla si requiere refuerzo y este será el -= 

que da el 4~ea A5. 

Al + A2 + A3 + A4..::. At 
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F&rmulas para el cálculo de las áreas: 

A1 = (t - tr)Dn 
A2 = 5.0(tn - trn) (tn + tp) 

A3 = :'!l ~ Wa 

A4 = 2(in - c)H 
A5 = 2Wp ip = At • (Al + A2 + A3 + A4) 

CA~ DEL ESPESOR ~ ~ !QQU!LLA~ ~ ENTRADA 
! SALIDA ~GAS. 

El diámetro interior de estas boquillas es de 18 pulg. 

Datos: 

P = 659 lb/pulg.2 
Rn = 9.0 pulgadas. 
S = 15,000 lb/pulg.2 (Acero al carbón SA-181 ---­

grado I). 
E e lOO~ (radiografiada totalmen~e). 

6;?9 x~.o 
trn : (15,000 X 1.0) - (0;6 X 659) + 0 · 0625 

trn = ~~ + 0.0625 = 0.468 

~ Q! ~ AREAS. 

Cálculo del área del refuerzo total requerido: 



At = t:r Dn 
Substituyendo valorea: 

At = 1.914 X 18.125 = 34.961 pul~ 

C~lculo del ~:rsa en e%ceso de espesor en el cuerpo: 

A1 "" (t - tr)Dn 

Su'bs·i;i tuyendo valoreen 

Al = (2.000 - 1.914) X 18.125 = 0.086 X 18.125 

Al = 1.559 pulg. 2 

Cliilculo d.el área en exceso de espesor en la boquilla: 

A2 = 5.0(tn - trn) (tn + tp) 

El espesor nominal de la boquilla {tn), siempre as 
inferior al del cuerpo del recipiente, por lo tanto, se 
considera de 1.5 pulg~ 

Calculando tp se tiene: 

tp = 2.5t - 2.5tn Substituyendo valorea: 
tp = (2.5 z 2.0) - (2.5 + 1.5) = 5.00 - 3.75 

tp = 1.25 pulg. Entonces: 

A2 = 5.0(1.5 - 0.468) (1.5 + 1.25) = 5.0 X 2.838 

A2 = .1~6~-"~-'~~ 
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Cálculo del área por soldaduras: 

La soldadura será en forma triangular a 450 y como 
w1 y W2 son los lados del triángulo, entonces: 

tenemos: 

Area del triángulo: 

A3 2 0.782 pulg.2 
se tiene: 

A'= j2692 RUlg.2 

Como se requieren 6 soldaduras, 

Cálculo del área para refuerzo de la pared de la boquilla: 

Como la boquilla no penetrará en el. interior del -
recipiente, entonces: 

Se substituyen loa valores de las áreas para deter 
minar si la boquilla requiere refuerzo soldado al cuer-
po: 

Jubstituyendo: 
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1.559 + 14.190 + 4.692 + o = 20.441 

Como la suma de las dreas es menor que el ~rea to~ 
tal, se requiere refuerzo que asegure a la boquilla en_ 
el cuerpo del recipiente. 

A5 = 34.691 - 20.441 = 14.25 pulg,2 

Por otra parte, A5 = Wp. tp y como se requiere conQ 
oer el valor de Wp tenemos entonces que; 

Wp tp : 14o25 por lo tanto: Wp .,. llt~ 

Como t:p = 1.25 Wp "" lí:~~ ~ 11.32 ~ 12.0 

Wp = 12.0 pulg. 

Las boquillas del separador para entrada y salida_ 
de gas ser~n de 18 pulg. (45.72 cm) de diámetro, refor­
zadas con una placa soldada al cuerpo de 1.25 pulg. --­
(3.175 cm) de espesor y 12.0 pulg, (30.48 cm) de ancho_ 
y llevard 6 soldaduras triangulares al arco eléctrico. 

~ !§I;. mm Qli g ~l!A p~ g 
Y.!LVULA DE 3BOUllJ~:~R4, 

.&1 diámetro interior de esta boquilla es de 6 pulg. 



Datos: 

P = 659 lb/pulg.2 
Rn = 3.0 pulg. 
S = 15,000 lb/pulg.2 

E = lOO % 

59 

659 X ;2.0 
trn : (15,000 X 1.0} - (0.6 X 659) + 0 •0625 

trn = (1~977/14,605) + 0.0625.= 0.198 

trn = 0.198 pulg. 

CALCULO J2! ~ ~ 
Ci{lculo del a(rea del refuer.l!lo total requerido: 

At = tr Dn Substituyendo valores: 

At = 1.914 X 6.125 = 11.723 pulg~ 

Cálculo del i{rea en exceso de espesor ~n el cuerpo: 

Substituyendo váloresa 

Al = (2.000 - 1.914)6.125 = 0.086 X 6.125 

A1 = 0.527 pulg.~ 

Cálculo del área en exceso de espesor en la boquilla: 

A2 = 5.0(tn = trn) (tn + tp) 
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Se considera un espesor nominal de la boquilla de_ 
1.25 pulgadas. 

Calculando tp, tenemos: 

tp = 2.5t - 2.5~n Substituyendo valores: 
tp = (2.5 % 2.0) - (2.5 X 1.25) = 5.000 - 3.125 
tp = 1.875 pulg. Entonces: 

A2 = 5.0(1.250 - 0.198) (1.250 + 1.875) 
A2 = 5.0 X 1.052 X ).125 = 16.57 pulg. 2 

A2 • 1§.57 pulg~~ 

Cálculo del área por soldaduras: 

tp = w1 = W2 = 1.875 pulg. 

Area del triángulo: 

A?; ~15. ~ :LJ5º-
.~= 2 -~ 

A3 = 1.756 pulg.2 

Como se requieren 6 soldaduras, entonces: 

La boquilla no penetrará en el recipiente: 
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Se substituyen los valorea de laa dreaa para deter 
minar si la boquilla requiere refuerzo soldado al cuer­
po. 

Al + A2 + A:; + A4 = 0.527 + 16.570 + 10.536 + O 
= 27.63 pulg.2 

At = 11.723 pulg.2 

Como la suma de las áreas ea mayor que el ~rea to­
tal~ la boquilla no necesita refuerzo, dnioamente ir~ -
soldada al cuerpo del recipiente con 4 soldaduras triaa 
gularea al arco el4otrico. 

De acuerdo a las normas API y ASME, las boquillas_ 
de di~etroa de 2 pulg. y menores, no llevan refuerzos_ 
y deoen ir roscadas al cuerpo. 

Se requiere una boquilla de 18 pulg. de diámetro -
para un registro hombre de las mismas características -
que las de entrada y salida de gaa del ~ecipi~nte. El -
refuerzo para la boquilla ser' tambi~n de las dimensio­
nes ya calculadas para las boquillas de 18 pulg. de di~ 
metro. La boquilla llevar~ además una tapa de 3 pulg. -
(7.62 cm) de espesor con 24 esparragos de 1.25 pulg. -­
(3.17 cm) de di~metro por 8 pulg. (20.3 cm) de longitu~ 
y una junta Flexitall:l.c "CG". 
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CALQULO ~M!~ Jll:l CO!f;i:ft_QI¡ liRA. 
OONQEJ'!SADO ~EQYJ>~!:!ADQ~ 

Primeramente es necesario conocer la cantidad de -
condensado que se va a recuperar. Esta se determina to­
§aDdo como base el gasoducto Cuiohapa-La Venta, ya que_ 
es en este en donde se acumula más condensado de hidro­
carburos, debido a que el terreno que cruza presenta n~ 
merosos accidentes~ :form~dose trna gran cmtidad de "c2 
lumpios". 

!ambi~n influyen notablemente la longitud del gas_2 
d~cto y la composicidn del gas, ya que por ser un campo 
nuevo, el gas está más saturado de hidrocarburos licua­
bles y por lo tanto, hay más depdsito,de los mismos en_ 
la tubería. 

La limpie~n de este gasoducto se efectúa invaria-­
blemente tres veces por semana. 

Datos: 

t1 = 3 hrs. 45 •in. = 225 m1n. 
t 2 = 10 min. 
D "" 18 pulg. 
L • 35 Km. 

A • 1.4183 p1es2 



En donde: 

t¡ = tiempo promedio que tarda en llegar el "dia-­
blo" de Cuiohapa a La venta. 

t 2 ,.. tiempo promedio durante el cnu~l se quem!l. lí--
quido. 

D = diámetro nominal de la tubería. 
L = longitud del gasoducto. 
A = grea transversal de la tuber!a. 

Determinacidn da la velocidad del fluido.-

Volumen de líquido. 

Por medioe t!sicos ee ha determinado que el líqui­

do est' integrado por hidrocarburos líquidos, agua 7 m~ 
gres (lodos, arena, etc.). Tambi~n se ha estimado que -
el porcentaje de agua y mugres es de un 1~ de la mez-­
cla de líquidos. 

Cantidad de hidrocarburos condensados.-
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El volumen anterior es la cantidad de hidrocarbu-­
ros líquidos obtenida en un tiempo de 10 minutos. 

El gasto serl{: 

OALCULO DE LA VALVULA DE CONTROL.-

CÜculo de Cv: 

En donde: 
Cv = Coeficiente de la vl{lvula. Este coeficiente -

es el que determina el tamafio de la v~lvula. 
Q = Flujo mi%imo a trav~s de la v~lvula. (Gene--­

ralmente se le da un 10% más del flujo normal). 
G = Gravedad eepecfrica. 
AP = Ca{da de preei&n a trav~s de la válvula. 

Datos: 

Q ~ 4930 x 1.1 = 5420 gal/min. 

G "" 0.554 
AP = P¡ - P2 
P1 = 549.5 paig. 

P2 m 52lo 1 psig. 

54).5 - 521.1 P?-c") A 
-- 1>..'-.- 9 "'t prJig. 
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Cv = 5420 

con este valor de Cv, consultando el manual de la_ 
Fisoher Governor Company se determina el tamaffo de la -
v~lvula y las características de la mismae 

Se requiere una v'lvula para control de nivel mar­
ca FISCHER con las siguientes características: 

1.- Flujo parabólico modifioadoe 
2.- De dos tapones, tipo V-Port. 
3.- Cuerpo "A". 
4 .. - 'l'amafio de la v:ílvula: 8 pulsadas. 
5.- Carrera: 2 pulgadas. 
6.- Tamafto de los tapones, 2 pulgadas. 
1.- Material del cuerpo: acero al oarbdn. 
s.- Conexiones bridadas de 8 pulgadas. 
9.- Acoidn: a falla de aire cierra • 

.ClAL.QJlLQ lUI. U. YJ.LVULA Dl4 .Q.QJU~ mi miL 
EABA iL .MillA· 

Para determinar el tamaffo de la v~lvula que contr2 
lará el nivel de agua en la pierna (sumidero) del sepa­
rador, ea necesario conocer el flujo que pasar~ por di­
cha válvula, por lo tanto 9 debo calcularse tar11bién la -
cantidad de agua que viene con la corriente l:!quida --­
(mezcla condensado-agua). 
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Este cálculo se basar~ en ht cantidad de lÍquido -
que llega cuando se hace la Umpieza de los gasoductos, 
tomando para ello el de Cuichapa-La Venta que es en el_ 
que m'vor cantidad de líquido se acumula. 

Por medio de muestras tomada~ durante la llegada -
del "diablow, ea estim6 que apro~imadamente la mezcla -
de líquido contiene un lO% da agua y en base a esto se_ 
determinó la cantidad total de agua que llega. 

Cantidad de agua.-

Vol. de líquido = 7230 p1ea3 

7230 x 0.1 = 723 piea3 (durante 10 minutos). 

72.3 piea3/min. x 7.48 gal/pie3 = 540.8 galímin. 

CALCULO DE LA VALVULA DE CONTROL. 

Cv ,.. '~ } 1p' 

Datoss 

Q = 540.8 x 1.1 ~ 595 gal/min. (consider&~do 10~ de 
tole:rench.). 

l.J 



P1 = 549.5 psig. 
P2 ,. 14.7 psig. 
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3 549.5 - 14.7 = 534.8 psig. 
b.P = 534.8 psig. 

1 _l. . .JL.' 
Cv = 595 j S"J-b = 595 l: J 0.001g"" 595 X 0.044 

Cv = 26.2 

De acuerdo al manual Pischer, para este valor de -
Cv ae requiere una v'lvula de control de nivel marca -­
PISCRER con las siguientes características. 

1.- Plujo: igual porcentaje9 
2.- De un solo tapdn, tipo V-p~P•. 
:;5.,- Cuerpo "Afil., 

4.- T~afio de la válvula: 2 pulgadas. 
5.- Carreras 1 1/8 pulgadas-
6~- Tamaffo del tapdn: 2 pulgadas. 
1.- H~terial del cuerpo: aoero al oarbdn. 
S.- Conexiones bridadas de 2 pulgadas. 
9.- Acci&n: a falla de aire cierra • 

.GALLID.LO, 1m L6. UINULA. lll. ~ llE lii!JiL ....ni 
CONDENSADO g_U! ~ OBTENDRA ~ ~ SEPARADOR !li OPERACION 

~. 

3a determina p:c.i.me:co la cantidad d(:l hidrocarburos_ 
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condensados que llegan normalmente con el gas. AnterioL 
mente se determinc5 qu~7 E'l ~a.c h1.fT.edo ests conrrl~itu!<lo -

por 95o5:' de gas y 4.5?$ de líquidos (hidrocarburos con­
densados y agua)o Qued& también establecida la cantidad 
de l!quido que se separarÍa en el recipiente y que re-­
sult6 ser de 4,050 bls/dfa. De esta cantidad el l~ co­
rresponde a agua. 

Cantidad real de hidrocarburos condensados: 

4050 - Oel(4050) = 3645 bls/d{a = 20,477 pias3/dfao 

20,477 pies3/d!a x 1/1440 d!a/mino = 14.2 pies3/mi~ 

14.2 pies3/min x ?.48 gal/pie3 = 106.2 gal/mine 

CALCULO DE LA VALVULA.-

Datos: 

Q = l06o2 x l.l = 116.8 gal/mine (considerando 10% 
de tolerancia)., 

G = 0.554 
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P1 = 549."' psig. 

327.0 = 222.5 psig. 

Substituyendo, se tiene que: 

Cv = 116.8 J ·~1

= 116.8 {0.0025'= 116.8 X 0.05 

De acuerdo al manual Fischer, para el valor de cv_ 
calculado anteriormente, se requiere una v~lvula marca_ 
FISCHER con las siguientes características. 

1.- Flujo: igual porcentaje~ 

2o- De un tap6n, tipo micro-flute. 

4.- Tamafio de la v~lvula: lí pulgadas. 

5.- Carrerag 3/4 de pulgada. 

6.- Tamaño del tap6n: 3/4 de pulgada. 

7.- Material del cuerpo& acero al carb6n. 

9.- Acci6n: a falla de aire cierra. 
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SELECCION Q! LA PIERNA ~BQl DEI.:! 
RECIPIENTE SEPARADOR 

La funci&n de la pierna o acumulador de líquidos -
del separador, es la de mantener un volumen tal que pe! 
mita una mejor separaci&n de los hidrocarburos condena! 
dos y el agua, adem~s de permitir la observaci~n de la_ 
1nterfe2e entre ellos mediante un nivel 6ptioo y llevar 
un mejor control de los niveles de líquidos, los cuales 
son extraídos por es·ta parte del recipiente. 

El flujo de 1fqui"doa en operaci6n normal es de 15.8 
pies3/min. El volumen que se acumularía sería de: 

15.8 pies3/min x 7.48 min. = 116.9 pies3 

Por otra parte, considerando un volumen promedio -
entre el nivel mfnimo y el máximo en el recipiente, que 
es de 89.2 pies3, se necesitar!a para la pierna un volB 
men de 116.9 - 89.2 = 27.7 piea3c 

Tomando en cuenta las dimensiones del separador 1 -

se considera adecuado para la pierna un di~etro de ---
2.5 pies y una longitud de 5.0 pies. 

V= 0.785(2.5)2 x 5.0 = 25 pies3 

Dimensiones de la pierna acumuladora de lfqutrln~ 

D = 2.5 pies 
L = 5.0 pies 

(0.76 m.) 

(l. 52 m.) 
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La pierna será de forma cilíndrica e irá soldada -
~n le ~Brte inferior del cuerpo del recipiente. Por el_ 
fondo de la pierna saldrá el ~la que se separe y por -
una boquilla lateral saldrán los hidrocarburos condens~ 
dOBo (Ver Fig. 5 "B"). 

t Pd Rn + e 
rn "" SE - 0.6Pd 

Datos: 

Pd = 659 lb/pulg.2 

Rn = 15 pulg. 

S ·- 15,000 lb/pulgo2 (Acero al carb&u SA-181 OI)o 

E = lOO% 

trn 9.8~ 
~ 14,605 + 0.0625 = 0.7393 

CALCULO DEL fillFUERZO DE LA PIEP~A.-

At = tr Dn 
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Substituyendo valorea: 

C&lculo del ~rea en exceso de espesor en el cuerpo: 

A¡ = (t - tr)Dn 

Substituyendo: 

A¡ = (2.000 - le914)30.125 = 2e59 

A¡ = 2.59 pulg.~ 

C~culo del ~rea en exceso de espesor en la pierna: 

A2 ~ 5.0(tn - trn) (tn + tp) 

El espesor nominal de la pierna (tn) debe ser inf! 
rior al del cue~po del recipiente, por lo tanto, se con 
sidera de 1.0 pulgada. 

Calculando tp se tiene: 

tp = 2.5t - 2.5tn 
tp = (2.5 X 2.0) - (2.5 X 1.0) = 5.0 - 2.5 
tp = 2.,5 pulg. 

A2 = 5.0(1.000 - 0.739) (1.0 + 2.5) 
A2 = 5.0 X 0.261 X 3.5 = 4.56 
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C~lculo del áre~ por soldaduras: 

w1 = w2 = tp = 2.5 pulg. 

Como son 6 soldaduras: 

2 3.12 pulg. 

C~culo del área para refuerzo de la pared en la pierna: 

Como la pierna no penetrará en el interior del re­
cipiente, tenemos: 

Se substituyen loa valores de las áreas para datar 
minar si la pierna requiere refuerzo soldado al cuerpo. 

A1 + A2 + A3 + A4 Substituyendo: 

2.59 + 4.56 + 18.72 +.O= 25.87 pulg. 2 

At = 57.7 pulg.2 

Como la suma de las áreas es menor que el área to­
tal, se requiere refUerzo que asegure a la pierna en el 
cuerpo del recipiente. 

C'lculo del área del refuerzo soldado al cuerpo: 

Como A5 = At- (Al+ A2 + A3 + A4), entonces2 

A5 = 57.7 - 25.87 = ~~ 



Por otra parte, A5 ~ Wp tp y como se desea conocer 
el valor de Wp, entonces: 

Wp tp = 31.83 pulg.2 y tp = 2.5 pulg. 

La pierna & sumidero ser~ de 30 pulg. (76.2 cm) de 
di~etro y 1.0 pulg. (2o54 cm) de espesor, reforzada -­
con una placa circular soldada al cuerpo 9 da 12.7 pulg. 
(32.25 cm) d~ ancho y 2.5 pulg.· (6.35 cm) de espesor y_ 

llevará 6 soldaduras triangulares al arco el~ctrioo. 

~~ULO DE ~ TUBERIA ! AQQESORIOS~ 

Cálculo de la tubería para transportar el líquido_ 
del recipian·te separador a la planta criog~nica. (Sepa­
rador FA-6A). 

Esta línea, que estará conectada por medio de una._ 
brida a la v!Uvula au:tomátioa de control de nivel del -

separador y soldada en su otro extremo a la línea qua -
parte del FA-1 y va al FA-6A, (como se muea·!;:ra "m. la ~ 
Fig. 5A del apé'ndioe), ·tendr~ u.na longi "tud de 270 pies 
(82.5 m) y se necesitar9n 7 codos de 90o. 

cilculo del diámetro de la tuber!ao-

La v~lvula automática que irá conectada a esta tu­
bería ea de lt pulg. 
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Para calcular el di&metro se har~ un balance de -­
"'n"':rg·",., ""'t'~'"' e1 nu>1+··, ,,., ··"''c1··· el,.,, 1-"qu.¡do p·J·"" le."¿, o .. e;; l~~ ""'"'""- ,..v .. ,tJ ...... .A.. '·'f.<.~. J~ _.,._, • ~-"'... J. .L. .L -.L.L.<> :Jil,.&o;:; 

vula y el punto en que se une a la corriente líquida -­
que sale del FA-1, utilizando para ello el Teorema de -
Bernoulli para, líquidos. Se emplear~ en la ecuación di 
ferentes medidas de tubo hasta encontrar una que cumpla 
con la igualdad & que se aproxime a ella. 

Ecuación de Bernoulli.-
2 

U¡ 
Z¡ -te+ 2gc + u2 P2 

tJ z ..JL + L .lo + ~Hf "' = 2 gc 2gc • T Ll 8 

Dátos: 

Z¡ = o 

ul = u2 

pl = 550 psig 

La ecuaci&n queda como sigue; 

a P¡ p2 
Í:,Hfs = T - r - z2{6 

lb '\ = 34.39 -3 
pie 

/" = 0.6 epa. 

220 X 1~4 _ 236.5 X 114 _ 18 
34.39 34.39 -~~fs = 2280 - 2250 - 18 = 12 !~biie 

Por lo tanto; -tu2L 12 ~b-pie 2gcD "" lbm 

Se supondrán diámetros de 1·!-, 2, 2t y 3 pulg. 
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Vi no¡a. Ctfd. D.E. D. I. Esp. pared A. transv., 
(pulg) (pu1g) (pulg) (ptüg.) (pies2) 

J.t 80 1.900 1.500 0.200 0.01225 
2 80 2.375 1.939 0 .. 218 0.02050 

2t 80 2.875 2.323 0.276 0.02942 

3 80 3.500 2.900 0.300 0.04587 

El gasto que mru1~ja la v~lvula automática de lt" 
ea de 116.8 gal/min. 

cálculo de la velocidad para los diferentes diáme­
tros.- v"" q/A. 

0.26/0.01225 "" 21.2 pies/sag. 
0.26/0.02050 = 12.6 pies/seg. 
0.26/0.02942 = 8.8 pies/seg. 
0.26/0.04587 = 5.6 pies/seg. 

H~ero de Rer.1olds.- Re = ;:~ 
l'l 

Re(.lt) -· 0 .. 1?~ x...KL.? x_¿:L29,- 2.26 x 105 
O.o X 0.000672 -

Re(2") Q:.l6t.J; 12.~~4.39 = 1.79 X 105 = Oo X 0~000 72 -

Re(3") 
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El coeficiente de í'ro·tamiento (f'), se obtiene de 
la Fig. 125 del Brown, conociendo la r~gosidad relati­
va E/D, y el No. de Reynolds. La rugosidad relativa y 
la longitud equivalente (L), se ob·tienen mediante las_ 
Figs. 126 y 127 del mismo libro. 

E/D 
L 

f 

H:e8 (1t") 

Hte(2" ) 

H:r8 (2t") 

lt" 
0.0012 
294.50 
0.0220 

2" 

0.0009 
305.00 
0.0212 

2t" 
0.0007 
312.00 
0.0206 

- 0.0220 X ~9e~ X 294.5 
64.4 X 0.1 5 = 356.7 

_ 0.0212 X 128.7 X 202.0 __ 
- 64.4 X 0.167 - 95.5 

0.0206 X 7'1.4 X 212.0 _ 37.1 = 64.4 X 0.208 -

Hts(3" ) "" 
0.0200 X 31.2 X 

64.4 X 0.250 
326.0 . = 12.6 

D. SUPo V. sup. Re f 
(pulg.) (pies/seg) 

lt 21.2 2.26 X 105 0.0220 

2 12.6 1.79 X 105 0.0212 

2t 8.8 1.56 X 105 0.0206 

3 5.6 1..19 X 105 0.0200 

3" 
0.0006 
326.00 
0.0200 

-lb-pie 
lb m 

-lb-pie 
lb m 

-;!!-pie 
lb m 

-l. b.-pie 
lbm 

- Hfs 
(lb-pie/lbm) 

356.7 

95.5 

37.1 

12.6 

De los valores de Hts obtenidos se observa que el 
que corresponde a un di~~etro de 3.0 pulg. se aproxima_ 

más al valor real de Hfs de la ecuación. 
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Para conectar la v~lvula automática de lt pulg. ~­
se necesitarán 270 pies (82.5 m) de tuberfa de 3.0 pulg. 
de di~etro, c~dula 80 y 7 codos de goo de curvatura, -

. c~d. 80 y 3.0 pulg. de diámetro. 

C~culo de la tuberfa para transpor·tar el lfquido_ 
del recipiente separador a la planta de absorci6n. (Re­
cipiente 1133). 

Esta lfnea tendr~ una longitud de 545 pies (166 m) 
y se necesitar~ ll codos de 90o. 

El ~~lculo del diámetro es similar al anterior. La 
válvula automática a la que irá conectada esta tubería_ 
es de 8 pulgadas. 

Datos: 

ul"" u2 

P1 = 550 psig P2 "" 533.3 psig ji= 0.6 cps. 

Hfs = 2280 - 2117 - 13.1 

tu.
2

L lb::Riª-2gC'D = 149.9 lbm 

....... 
lb-pie 

= 149.9 .. lbñl .. 

0e supondrán diámetros de 8, lO y 12 pulgadas. 
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9J :nom. Céd. D.E. D.I. Esp. pared A. transv. 
(pulg) (pulg) (pu1g) (pulg,) (pie!"l?' 

8 80 8.625 7.625 0.500 0.3171 
10 80 10.750 9.562 0.594 0.4987 
12 80 12.750 11.374 0.688 0.7056 

El gasto que maneja la válvula automática de sn ea 
de 5420 Ga1/min. 

5420 Gal/min. = 12.1 pies3/seg. 

Velocidades.-

12•1 ~s 4 · 1 1 0.3171 = ~ • P es seg. 

o:¡9~7 = 24.2 pies/seg. 

~~o~6 = 17.2 pies/seg. 

Re( 8") - !h_635 X ,8._A 1;..2..4•25~. - X 106 
- O.b X 0.000672. - 2 •35 

Re(lO") _ 0 .. 79t X 24.2 X 34.j2 _ 1. 6" x'l06 
- 0. X 0.000672 - ~ 

Re(l2") = ~~2 ~ ~:060~7ª4 ·22. = 1.39 x 1o6 

8" 10" 12" 

E/D 0.00022 0.00018 0.00015 
L 776 831 875 
f 0.0145 (),1')1.11 0.0139 
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-Hfa( 8") ~~5 X 1478 X 776 _ 410 0 ~~ "' "" 4.4 x 0.6'35 - • 1bm 

D. sup. 
(pulg.) 

V. aup. 
(piaa/s®g) 

8 38.4 
10 24.2 
12 17.2 

Re 

2.35 X 106 

1.64 X 106 

1.39 X 106 

7 lb-pi!Z, 58 • lbm 

f _ Hfs 
(1b-pie/lbm) 

0.0145 410.0 
0.0141 137.0 
0.0139 58.7 

De los valores de Hfs obtenidos, se observa que el 
que corresponde a un didmetro de 10 pulg. se aproxima -
más al valor real de la ecuaci6n. 

tu2L ~ ib-pie 
2gcD = 149.9 ~ 137.0 lbm 

Para conectar 1~ v~lvula automática de 8 pulg. se 
necesitarán 545 pies (166 m) de tubería de lO pulg. de_ 
di~Smetro~ c~dula 80 y 11 codos de 900 de curva·i:;ura 9 céd,. 
80 y 10 pulg. de di~etro. 

CALCULO DEL IillFUE:\20 A LA BOQUILLA DE LAS VALVUL.AS 
DE CONTROL PARA CONDENSADO RECUPERADO. 

El diámetro de la boqu:i.lla deber!! ser de lO pulg. f 

que es el de la tubería don..le i:r!{ conectada la válvula_ 
automdtica de 8 pulg. Sobre esta línea se conectará la_ 
de 3.0 :pulg. 
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CALCULO DEL ESPESOR DE LA BOQUILLA. 

Pd Rn 
trn = SE - 0.6Pd + C 

Datos: 

Pd = 659 lb/pulg.2 
Rn = 5.0 pulgadas. 
S = 15,000 lb/pulg.2 (Acero al carbón SA-181 Grado I). 
E e 100 % 

Cálculo del área del refuerzo total requerido: 

At e tr Dn 

At = 0.739 X 10.125 = ~~~ 

Cálculo del área en exceso de espesor en· el cuerpo: 

Al - (t - tr)Dn 
A1 = (0.875 - 0.739)10.125 = 0.136 X 10.125 

Al = W11J?ulg. 2 

Cálculo del área en exceso de espesor en la boquilla: 

A2 = 5.0(tn - trn) (tn + tp) 

El espesor nominal de la boquilla (tn) se conside­
ra de 0.625 pulg, 
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Calculando tp ae tiene: 

tp = 2.5t - 2.5tn 

tp = (2.5 X 0.875) - (2.5 X 0.625) = 2.19 - 1.56 

tp = 0.63 pulg. 

A2 = 5.0(0.625 - 0.2875) (0.625 + 0.63) 

A2 = 5.0 X 0.337 X 1.255 = 2.11 
2 A2 = ~.1!, pul~ 

C'lculo del ~rea por soldaduras: 

w1 = W2 = tp = 0.63 pulg. 

Como son 6 soldaduras: A; = 0.198 X 6 = 1.188 pulg.2 

C~lculo del ~rea para refuerzo de la pared de la bo!'!ui­
lla: 

Como la boquilla no penetrará en el interior de la 
pierna, tenemos: 

Cálculo del área del refuerzo soldado al cuerpo: 

Substituyendo: 



83 

1.377 + 2.11 + 1.188 + O = 4.67 pulg. 2 

At = 7.48 pulg.2 

Como la suma de las ~reas es menor que el ~rea to~ 
tal, se requiere refuer~o que asegure la boquilla a la_ 
pierna del recipiente. 

Como A; = At - (Al + A2 + A3 ·t- A4), entonces: 

A; = 7.48 - 4~67 = 2.81 pulg.2 

Por otra parte, A5 = Wp tp y como se desea conocer 
el valor de Wp, tenemos entonces: 

Wp tp = 2.81 pulg.2 y tp = 0.63 pulg. 

Wp = ~:~ = 4.5 pulg. 

La boquilla tendrá 10 pulg. (25.4 cm) de diámetro ,-
y 0.625 pulg. (1.59 cm) de espesor, reforzada con una -
placa moldada al cuerpo de 4.5 pulg. (11.43 cm) de an-­
cho y 0.63 pulg. (1.6 cm) de espesor, llevar~ además 6_ 
soldaduras triangulares al arco el&ctrico. 
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OPERACIO~ ~ EQgiPO~ 

El equipo de recuperación de hidrocarburos gaseo-­
sos y líquidos ha sido diseflado para operar cont!nua.me~ 
~e, tanto durante las limpiezas de los gasoductos como_ 

durante la operación normal de la U.P.L.V. 

El recipiente separador estar~ conectado a. la línea 
de alimentación de gas húmedo de la planta criog4n1ca._ 
Aquí se separarán gran parte de hidrocarburos líquidos_ 
y el gas efluente del recipiente irá al separador que -
se encuentra actualmente a la entrada de la planta. 

El juego de válvulas autom,ticas de control de ni­
vel deberá trabajar de tal manera que durante la opera­
ción normal de la planta criogénica, estará operando la 
v'lvula de lt pulg., para controlar el nivel de conden­
sado en el recipiente. Este fluird por la línea de :;~o­
pulg. hacia el separador de líquidos FA-61 uniéndosela_ 
antes la corriente de condensado del FA-l. La vdl~tla -

autom~tica de 8 pulg. deber~ permanecer cerrada durunte 
este tiempo. 

Cada vez que se efectúe limpieza a un gasoducto se 

ir~ acumulando un gran volumen de líquido e ir~ aumen-­
tando el nivel en el recipiente, por lo tanto, la vál~ 
la de lt pulg. abrird conforme aumente el nivel hasta ~ 
bz·ir totalmente. CUando es~¡;a válvula está operando a == 

flUJo máximo comenzará a abrir la. válvula de 8 pulg. que 
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conduce el condensado al separador 1133 de la planta de 
absorcidn. En cuanto deje de llegar el líquido acumula­
do en el gasoducto que se limpia cerrard la v~lvula de_ 
8 pulg. y disminuir~ su abertura la de lt pulg. quedan­
do nuevamente controlando el nivel normal del recipiente. 

El agua que se separe tanto en operación normal c2 
mo durante las limpiezas, se estar~ drenando cont!nua-­

mente mediante la válvula automática de 2 pulg. mante-­
niendo un nivel de agua constante en el recipiente. Ge­
neralmente se recomienda mantener un nivel de aproxima­
damente 12 pulg. desde el í"ondo de la pierna ó sumidero. 

Este volumen de agua que se debe mantener en el r! 
cipiente permitirá obtener una mejor separacidn entre -
el condensado de hidrocarburos y agua, a la vez que evi 
tará que el condensado se fugue hacia el drenaje. 

El líquido que durante las limpiezas se envíe a la 
planta de absorci6n, se procesará para ?btener un pro-­
ducto libre de metano y con un contenido muy bajo de e­

tano para que pueda almacenarse en los recipienteG esf!, 
ricos con que cuenta la planta. 

CUando por alguna causa la planta criogé'nica. esté'_ 

fuera de operacidn ó se haya suspendido el bombeo de -­
producto líquido, se enviará este producto al Complejo_ 
Inlu~trial de Pajarito~, J~~., mientras se normaliza la 
situacidn, ó se enviará a la Refinería de Minatitlán,-­
ver. 
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CONSIDERACION:&3 ECOXONI~ 

En este capítulo se hace una comparaci6n entre el_ 
costo del equipo calculado y el costo de loa hidrocarb~ 
ros recuperados, para determinar si el equipo aquí pro­
puesto es econ&micamente costeable. 

El costo de estos hidrocarburos es esencial en vi! 
ta de que el ingreso que de ellos se obtenga durante tun 

período razonable, cubrirá tanto el costo del equipo, -
como el costo de instalaci&n del mismo. 

Costo aproximado del recipiente separador.-

Costo del recipiente equipado con boqui­
llas, mampara deflectora, y pierna (aumi 
dero) para líquidos --------~----------= 

Costo aproximado de los accesorios.-

1 v~lvula automática para control de ni­
vel de condensado de hidrocarburos (al -
1133), de 8 pulg. ----------------------

2 v~lvulas de compuerta de. 10 pulg. para 
laterales de automática de 6 pulg. (bri~ 
dadas). Mat. acero al carbdn -----------

1 válvula de globo de 8 pulg. para direc 
to de automática {bridada). Mat. acero = 
al carb&n ------------------------------

1 válvula automática para control de ni­
vel de condensado de hidrocarburos (al -
FA-6A, de lt pulg. ---------------------

2 v~l vulas de comrmeri: a de 3 pulg. narq 
laterales de automática (bridadas),- de ¡ 
cero al carb&n -··------~--------------~~-

$ 450,000.00 

$ 31,200.00 

28,000.00 

15,000.00 

5,000.00 

7,200.00 
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1 v'lvula de globo de lt pulg. para di-­
recto de automática (roscada), de acero_. 
al carb<Sn -----------------------------·oc• 
1 v'lvula automática para control de ni­
vel de agua, de 2 pulg. ----------------

2 vg¡vulas de compuerta de 3 pulg. para 
laterales de automática (roscadas), de a 
cero al carbdn ------------------------= 
1 válvula de globo para directo de auto­
mática, de 2 pulg. (roscada), de acero -
al carbón ------------------~-----------
1 válvula de seguridad de orificio Q ---

4 válvulas de compuerta de lt pulg. ros­
cadas. (Tomas de controles de nivel) ---

4 válvulas de globo de 3/4 pulg. rosca-­
das. (Tomas de medidores de nivel) -----

3 válvulas de 3/4 pulg. roscadas, para -
purgas -----~---------------------------

1 medidor de nivel de 4 pies de long. e­
quipado con cristales de alta resisten-­
cia (condensado de hidrocarburos) ------

1 medidor de nivel de 3 pies de long9, -
con cristales de al~a resistencia (agua) 

l co~trol de nivel equipado con pierna -
para flotador y flotador, de 32 pulg. da 
long. ----------------------------------
l control de nivel equipado con pierna -
para flotador y flotador, de 14 pulg, de 
long. ----------~---~--------~----------

1 man6metro con carátula d0 4t k(Ulg. de_ 
uidm<:J~l-v. 11.aue,o úe v u IU ,.g; ~.;,¡¡· ------~-

1,200.00 

6,600.00 

7,200.00 

3,000.00 

26,600.00 

5,000.00 

1,600.00 

1,300.00 

2,000.00 

1,500.00 

6,200.00 

320.00 
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1 termómetro con rango de o·a lOO oc e-­
quipBrln c0n tRrm0pnz0 

545 pies de tubería de 10 pulg. de diám. 
Cé'd. 80 de acero al ca.rb6'n ----------~"~-

11 codos de goo y 10 pulg. ~, c~d. 80 a-
cero al carb6'n -------------------------

270 pies de tubería de 3 pulg. de diám._ 
C4d. 80 de acero al carb6'n -~-~=--~-----

7 codos de goo y 3 pulg. ~- c~d. 80, ace 
ro al carbón ---------------------~----= 
33 pies de tubería de 8 pulg. de diám. -
Céd. 80 acero al carbón, para conectar -
la vtilvula de seguridad a la x·ed de des-
fogue al quemador ----------------------

2 codos de goo y 8 pulg. {lÍ, c~d. 80, ace 
ro al carbón -------------~------------= 
72 pie• de tubería de 18 pulg. de diám.­
c~d. 80, de acero al carbón, para conec­
tar el separador con la línea de gas hli-
medo. (Ent. y Sal.) --------------------

4 codos de goo y 18 pulg. ~, c~d. 80 ace 
ro al carbón --------------------------; 

Condensador de :üobla ( :n'll1n di'! reten~·-­
ción, soportes y emparrillados) --------

l registro-hombre con tapa ciega de 18 ~ 
pulg. de diám. --=-------··--------------
Costo de la cimentación 

62,084.00 

16~000.00 

6,000.00 

1,400.00 

2.520.00 

1,500.00 

25,000.00 

1,500.00 

1,340.00 

7,000.00 
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Costo de la instalaci~n del equipo.~ 

La instalación del equipo estar~ a cargo de la ~! 

:roncia d® Proye::riros y Construcción de P.EMEX. Pol~ lo 
tan·to, só'lo se considarar~n como gastos de :l.ns·talaoión 

los ocasionados por pago de salarios al personal. 

Para la in~talac~ón del equipo as requiere sl sor 
vicio dol siguiente personal: 

2 soldadores espeoialifrt!ls. 
2 !ilYlldan;i;es de soldador. 
6 ob:ra:t•os generales. 
1 cabo de M~~iobras. 

1 operador ds grúa. 

Tis~po requerido para la instalacióne= 30 d!as, ~­
trabajruldO turnos de 8 horas por d{a. 

Salarios ooJ.•:respondien·tes ~l personal qua labora­
en la instalaci6n del equipo.~ 

1 liJem. 

2 ~oldadoraB especialistas.= $ 29 000.00 
2 ~ud~~tes de ~oldador.= 1,300.00 
6 obreros gen0rala~.~ ;\~000.00 

1 cabo de man1obrBB.~ 750.00 
l operador de grua.= 900.00 

TOTAL: 

$ 8,000.00 
5,200.00 

l2g000.00 
3,000.00 
3,600.00 

$31,800.00 
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COSTO DE INVERSION.-

Costo total del equipo.­

C<?sto total de instalaci&n.-

TOTAL; 

S 735,624.00 

s :n,ooo.oo 

1 767,424.00 

La instrumentacidn y dem~s accesorios ser~ insta­
lados por personal adscrito a la U.P.L.V. Como el equi~ 
po pasaría a formar parte de esta Unidad, lá operacidn 
y el mantenimiento del mismo tambi4n quedaría a cargo -
de ésta .. 

VALOR APROXIMADO DE LOS HIDROCARBUROS RECUPERADOS? 

Para estimar el valor de los hidrocarburos recupe­
rados se tomará como base la cantidad que se recupera-­
z·ía durante la limpieza del gasoducto Cuichapa-La Venta, 
que ea la que con más frecuencia se lleva a cabo. Inva­
riablemente se efectda tres veces por a~mana0 J~s dem~ 
gasoductoa están programados para limpiarlos cada 15 -­
días 6 cada mes, segÚn sea la cantidad de gas que mane­
jan 6 la longitud de los mismos. 

Volumen de gas recuperado durante cada limpieza.-

CUando se efect~a una limpieza a un gasoducto, g! 
neralmente se bloquea. el e;¡:w ~,.,,.., q la plan-!:" J. se li'm·~­

vía al quemador unos 30 minutos antes de que llegue el 
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lfdiablo" a la trampa. Tomando como base el gasoducto =­
Cuichapa-La Venta, que maneja un gasto de 60 ~ll1PCD, te-
nemos: 

Como el gas se env{a durante 30 minutos al quema-­
dor, se queman: 

41,660 

Esta cantidad de gas es la que se recuperar' durrna 
te cada limpieza si en vez de enviarse al quemador se -
pasa por el recipiente aqu{ propuesto. 

El valor de compra por pie3 de gas hdmedo es de; 

3 0.00137 

El valor de la cantidad de gas recuperado, por ca­
da limpieza, ser~ de: 

Cantidad de hidrocarburos líquidos recuperados.= 

Anteriormente se calculó que la mezcla líquida que 
se env!fli, actualmente al quemador es de 7230 pies3 (du-­
rante los 10 minutos, en promedio, que tarda quemándo=~ 
s 0; . ;)e o:Jt ~l. ca11t id.ad el 'JJ;~ e· C1~·: Ud pon de a hi urocarbu.~­

ros condensados, o sea, 6507 pies3 • 
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El valor de compra de gasolina cruda por pia3, 

El valor de la cantidad de hidrocarburos líquidos_ 
recuperados, por limpieza, ser• de: 

6,507 piea3 x 8.50 ~ = $ 55,309.00 

VALOR DE LA CANTIDAD RECUPERADA POR LH!PIEZA.-

Hidrocarburos gaseosos: 1,710.00 

Hidrocarburos líquidos: $ 55,)09.00 

TOTAL: S 57,019.00 

Tiempo que se requiere para recuperar la inversidn~ 

.Las limpiezas se efectúan 3 veces por semana, por_ 
lo tanto, en un mes se efectúa un promedio de 12 limpi2, 

zas. 

S ~7,019.00 X 12 ~ S 684,228.00 

Esto representa una recuperación ..le $ 22,874.00 -­
por día, por lo tanto, el costo de inversi6n del equipo 
se recuperaría en el transcurso de 1 mea y tres d{a.s. -

oii'lculos las limpiezas al ¿;asoducto :> .. ichapa-La venta,-· 

¡,¡e con.: idor·an tsJnbién ¡as Limplo:i:.as a loD dewás gasodu.s;, 

~OB que abastecen a la U.F.L.~. 
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e O N e L U S I C N~ 

0omo resultado de este trabajo, se concluye que: 

1.- Debido a la necesidad que tiene Petr6leos Mexicanos 
de eliminar las p~rdidas económicas que implica el_ 
quemar hidrocarburos líquidos y gaseosos durante la 
limpieza a los gasoductos que abastecen a la Unidad 
Petroqu!mica La Venta. es esencial instalar el equ! 
po que aquí se propone. 

2.- Este equipo tendría la ventaja de recuperar total-­
mente los hidroca~buros que actualmente se queman y 
cuyo valor ea de $ 57,019.00 por limpieza. 

3.- Al tener el recipiente que aquf se propone una ma-­
yor capacidad para separar el agua que trae consigo 
el gas húmedo, se aumentaría la eficiencia de los -
deshidrata.dores de gas, los cuales actualmente per­
miten la salida del gas con un contenido relativa-­

mente alto de humedad,· lo que trae por consecuencia 
la formación de hidratos de hidrocarburos en el --­
tren de enfriamiento y una disminución en la efi·u-­
ciencia total de la planta criog~nica. Con este e-­
quipo se eliminaría en gran parte este problema. 

4.- Además de los valores monetarios recuperables, se -
considera la recuperación como una medida importan-

tualmente desfogan los hidrocarburos que se queman_ 
se localiza muy cerca del área de almacenamiento de 
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aceite crudo y la radiación calorífica presenta un 
serio peligro cuando relevan las válvulas de alivio 
de los tanques, por donde salen vapores de hidroca~ 
buros. 

5.- El costo en s{ del equipo propuesto y su instala~-­
ción sería relativamente muy bajo, tomando en cuen­
ta el valor de los hidrocarburos recuperados y las_ 
otras ventajas que representa. 

La recuperaci&n de la cantidad invertida se lleva-­
ría a cabo en 33 días, por lo tanto, se considera que -
la economía y los beneficios que se obtendrían jus·tifi­
can plenamente la inversión. 
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