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INTRODUCCION 

En el presente trabajo se analizarán las alte~ 

nativas para integrar los servicios auxiliares en una refine

ría. 

r se considerarán como servicios auxiliares a -

los siguientes: 

a) vapor, en sus diferentes niveles de presi6n. 

b) agua de enfriamiento. 

c) electricidad. 

d) tratamiento de aguas. 

El estudio de la integraci6n econ6mica de es-

tos servicios auxiliares se basa en los diferentes arreglos -

que se propongan para satisfacer las necesidades de los proc~ 

sos que se lleven a cabo en una refinería. Estos arreglos -

deben evaluarse primero, considerando la forma en que se lle

nan las necesidades del proceso y segundo, el costo que repr~ 

sentan. 

'Este problema, por sí solo de gran importan-

cía, ha aumentado su influencia con la actual crisis de ener

géticos , ya que de una buena integración en los servicios au

xiliares , s e deriva un ahorro en el consumo de energéticos de 
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bido a que estos servi cios consumen la mayor parte de los que 

se utilizan en las refinerías~ 

¡·f'T~:t,(,.00 
1El objetivo pues, ~e esta tegis, es el encon-

trar la alternativa más econ6mica para suministrar los servi-

cios auxiliares que requieren los diferentes procesos que se 

llevan a cabo dentro de las plantas que integran una refine-

ría. Dicho estudio econ6mico se realizará bajo los siguien-

tes puntos de vista: 

a) Inversi6n inicial 

b) Costos Anuales de Operaci6n Totales: 

i) Costos Variables Totales 

ii) Costos Fijos Totales .l 



. ' 
.h.l . ..... .U\.l.~ ... Jl.)......r.... l ...L. J..J J..J 

r E::i. ~ l: i;rÓleü :;e J.la convert i d.o e n nues.tros ci.Ías -

en la principa.1. fuente de ene.cgét i cos que satis.i."acen la:; a.e--

manaas actuales . i.,a econoll1.Í. a u.e cualquier paÍ::; gira en tor-

pw:a uso:; -cale:; comu gaso:i.iw;, .s , J.iesel , cofuuustóleos, e t;c • 

..,e p ueae consicierar Y,Ue alre u.e l o.r a e w 1 -; 0 ,.; ae los energéti--

co s mw1aiales los surni nist.ca e s te prod. ucto , c uyo origen aún 

no se ha p odiJ.o ú.e"Germinar con exact itud. 

LS por lo an-cerior, que las re; inerías han co--

braá.o tan gran importancia y s u tamafio se na visto acrecenta-

do en los Úl t imos tle:npos ~ / 

~as re~inerías ins taladas en ~éxico tienen las-

si¡:;uientes caoaci<.;.aue s d e procesamiento u e cruuo : 

,~ zcaoot zaleo ············•··•·•· 100 , 000 ili .J 

Ciu<i.ad. i 1aclero 1Tl ,ooo Di lJ 

.. _i_natitlán 24 :) , 000 .Ji. .J 



r oza Rica 

1~e:ynosa 

da laman ca 

Tul a 

27 ,000 BPD 

20 , 000 fil D 

17 5,000 BPD 

1 5ü ,OOO BPD 

r Este procesamiento incluye d~stilación, desin

tegración catalítica y reducción de viscosidad. 

As í pues, en · este trabajo se considerará que 

los s ervici os auxiliare s tienen que s a tisfacer las de~andas 

de una refinería u.e c.;apacidaci meU..i.a, c omo pue cle ser la de 

.:.•ula, con ·J_;v , 0Gü .fuD proces au.o:;.J. ...--
r \ ' '¡ 

\j 

rLa~ 0ase s que cie coruaron fueron establecidas 

úe requerimientos de ener¡sía en equipos de proceso y servi---

cios motrices de todos los equi p os involucrados en las plan-

t a s de una ref inería .4 

r .l.JO S requerilllieutos de s ervicios auxiliares que ... ~ .--

s e d.e°oen O.e s umini s trar a lÍr;Ji tes d.e batería, s on pue s : 

a ) .:o:¡:¡ór : 

0jv ps i G y 

c_ ¡' j µs i ¡; y 

90v 
o 

o 
u~v 

.. 
-· 

235 , vüü l b/hr 

8'l u , vJ0 l b/nr 



b) .C:lectricidad: 

50 , 000 K\V 

c) Agua: 

a gua de enfriamiento, 85º F ••••••••• 13e , OU GPM 

agua para generar vapor de baja presión ••• 350 , 000lb/hr 

agua para servicios generales •••••• 680 GPM 

El vapor de baja presión se generará dentro de 

la planta y únicamente hay que suministrar el agua procesada-

para su generaqión. 

Lo.s-S-e.r..ri.c · enerales incluyen: los_g.e.r:i · -

cios s.anLtarios tales cO.!!!Q bq_ñQ§__, a ~o.:t.abJ.e _ etc._; _agu 

para _r.i e.go.· et-e. 

Se dispone de a a de r.ef}G<S~c:i::ó e·n- canti-dad -

suficien.t_e con el siguiente anális · 

ppm ppm como Caoo
3 Cationes: 

ca++ 11 7 29 2. 5 

il¡;;++ 9 . 73 40 

¡:+ 1 . 3 1.54 

.. + •. a 14. 62 31 . 7925 

Cat i ones totales 365 . 3325 

' 



Ani ones: 

Cl

NO -
3 

N0
2

-

SO - 2 
4 

HC03-

Si02 

Aniones totales 

Dureza total 

\'_ 

Alcalinidad total (como CaC0
3

) 

21 . 9 

5 . 06 

0 . 018 

6 .8 

378 

7 . 98 

Total de sólidos disueltos 562.408 

30 . 85 

4. 08 

0 . 0195 

7.083 

310 

13.3 

365.3325 

332.5 

310 

Las corrientes provenientes del proceso que de 

ben integrarse al sistema de servicios auxiliares son: 

a) Condensado Limpio: 

Flujo: 1'70,000 lb/hr 

Análisis: alcalinidad F 

N ........... 
cloruros ................. 
sólidos disueltos ....... 
sílice Si0-2 ..•...•••... 
dureza •.••.•.••...•..•.. 
aceite ..•••.........•..• 
pH ·······•············· 

3.3 ppm Caco
3 

14.8 

10.3 

36.3 

0.3 

o 
10 

8.5 

ppm 

ppm 

ppm 

ppm 

ppm 

Caco
3 

caco
3 

¡ 



Este condens ado limpio es el que proviene de -

las turbinas del proceso y su análisis es el mismo que el con 

densado proveniente de los turbogeneradores. 

b) Condensado Aceitos o: 

.Fluj o : 1000 GH'l 

Análisis: alcalinidad .B' •••••••••••• 3.0 ppm Caco
3 

N •••••••••••• 17 .0 ppm Caco3 
c loruros •••••••••••••••••• 10.0 ppm NaCl 

s ólidos disueltos •••••••••• 14.0 ppm 

s ílice •••••••••••••••••••• 0.3 ppm 

dureza ••••••••••••••••••••• O. O ppm 

aceite ••••••••••••••••••••150 ppm 

pH •••••••••••••••••••••••• 8.0 

El condensado aceitoso e s el pr_oveniente __ de -

l os calentadores del proceso y s e contamina de aceite debido-

a que éstos no cier ran herméticamente. El condens ado neces~ 

t a un t rat amiento para qu2 tarle el aceite . antes d~ mezc1arse

con las co~ientes de condens ado limp~ 

c ) Vapor de Baja Presión: 

Se di spone de vapor - de 50 p si 

e l desareador de l as cal der a s . 

saturado para-
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r'.) A.-v e. í1.e ~.f::-~_ anient o : 

R - t t ' . de 115ºF. , ~ e~-re sa a mna emper a ura naxima ~ -

Los cos tos de equipo, en los ultinos ai'ios, se-

ven a J.terados conti nuamente, por l o cua l las cotizaci ones se 

v1.rn lven muy dífíc~. les de efectuar. Lo que s e aco s tumbra ha-

cer e s Dedir l a cot :i . zac~_ón al ini c ·ar el di s eño, cons iderar -

las di f erent e ::> alternat i vas con e s e nrecio, ele ~ir una de e-

llas ~ , a l disponerse a efedtuar el pedi db, pedir la - cotiz*~~ 

ci6n defin i t i va. 

En el cas o que s e e s tá conside r ando, el pro-

blema urácticamente no existe, debido a Que Únicamente se tra 

ta de ·hacer una comparación entre los ~iferentes arres los, --

Dor lo que s olo influyen los cos tos relat i vo s de uno a otro -

equi99, los cuales s e mantienen casi cons tantes . 

Sin ernbar~o, para dar una ne ~ or idea en cuanto 

a costos s e re f iere, se cotizará con los nre c i os vi ~ente s en 

octubre de 1975 , fecha de inicio del pre s ente trabajo. 



DESCRIPCION DE ALTERNATI VAS 

Para l a integración de los Servic i os Auxilia-

r es , se considerarán bá sicamente cuatro t ipos de alternativas : 

\ a) La generación de electricidad por medio de un turbogenera

dor de vapor que utilize vapor de alta presión , con una ex-~ 

t racción lateral de vapor de media presión para s atisfacer 

las demandas del proceso y el re s to a condensación total. 

La caldera ~enerará únicamente vapor de alta presión, parte 

del cual s e us ará en el turbo generador y la otra parte para 

satisfacer las demandas del proceso. 

b) La ~eneración de electricidad por medio de un turbogenera

dor de vapor que utilize vapor de alta presión y operando a -

cond~nsación total! Una caldera generará vapor de alta pre--

sión, parte de l cual se usará para el turbo generador y la otra 

parte para satisfacer los requerimientos de vapor de alta pr~ 

sión del proceso . Una segunda caldera producirá vapor de me 

dia pre s ión para s atisfacer las demandas de l proce so . 

c) La generación de electricidad por medio de una turbina de

gas, cuyos gases calientes se enviarán a la calder a para gen~r 

rar vapor de media presión . Se tendrá una se gunda cal dera -

para ~enerar vapor de a lta pr es i ón para satisfacer las necesi 

dades del prpce s~ 



v 
d) La generación de electricidad por medio de una combinación 

de turbogeneradores, uno de gases y el otro de vapor con ex~ 

tracción lateral o bien a condensación total. Los gases ca-

lientes del turbogeaerador de gas se utilizarán para la gene-

ración de vapor, ya sea únicamente de alta presión , o bien, -

dos calderas para generar dos niveles de vapor para así satis 

facer las demandas del proceso. 
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Descr i pci ón de la Alternativa # 1 

Como primer pas o, el a gua de repue s to, ffJ77 

¡.;;pm , entra en un pretratami ento para e l iminar la t urbide z y 

sólidos en s uspensión que lleva el a gua; é s t e puede llevarse 

a cabo por tres método s , en particular o combinados: 

1.- Sedimentación 

2.- Coagulación 

3.- Fi ltración 

La sed imentación tiene aplica ci ón cuando se 

trata d@ a Guas s uperficiales que llevan grande s cantidades de 

lodos o de corrientes su j etas a cambios repentinos en su con

centraci ón, debido a la lluvia y otros a gente s ; es un trata

minet o pr imari o del a gua, que generalmente e s seguido por 

otro más completo. 

La coagulación s e usa de spués de un tanque de 

s edi mentación o dire ctamente sobre el a gua cruda, cuando la -

t urbiedad no e s muy alta. 

La f i ltración es el pa s o final de la clarific~ 

c i ón y s e us a generalment e de spué s de un t anque coagulador. j 



' 

En este caso se dispone de a gua de pozo cuya -

turbiedad es baja, por lo tanto el pretratamiento incluye úni 

camente las etapas de coagulaci ón y de filtración. 

La coagulación es el proceso por medio del 

cual las partículas de turbidez cuyo tamaño es tan pequeño 

que necesitarían un t iempo_ de s edimentación muy grande o que 

resisten la sedimentación (ciertos coloides), son agrupadas 

en partículas mayore s , por medio de la acción de un agente 

coagulante, y precipitan.} 

El a gente coagulante más usé' ·:lo es e 1 alumbre, 

( Al2(so4).18H2o) , necesitándose en este caso 15mg/lt de -

agua tratada. Esta cantidad es tan baja debido a que la tur 

biedad es tan baja, que ni siquiera se reporta. 

Se necesitan, por lo tanto, 15mg/lt, o sean, -

.000 1 25lb/~al de ap;ua tratada. Los 6077 gpm representan 

2 , 881 , 790 , 400 gal/año, tomando 7920 brs de operación al año 

así pues , s on neces arias 163 . 735 toneladas de alumbre al año. 

El proceso de coagulación se lleva a cabo en -

tres pasos fundamental es : 

n
.- mezclado 

2.- f loculación 

3.- sedimentac ión 

17 



Un ejemplo de un tanque clarifi cador es la fi-

gura # 1. 

Sin embargo, en este caso no es necesario em~ 

plear un tB.Bque clarificador. Debido a que la turbiedad es 

tan baja que ni siquiera se r eporta, lo único que se requiere 

es colocar antes de los filtros, un dosificador del coagulan

te empleado. 

El dosific __ _ .or más comunmente empleado es el -

18 

dosificador de caja de orificio, figura # 2. Permite la apli_ 

cación de soluciones a flujo constante a través de un orificio 

sumergido; el nivel se mantiene constante con una válvula de 

flotador. Puede llevar o no bomba dosificadora. La dosis-

puede re gularse manual o automáticamente. 

La filtración se utiliza para completar la eli_ 

minación de la turbidez y sólidos suspendidos después de los

procesos de coagulación. 

Existen dos tipos principales de filtros: 

1.- Filtros por gravedad 

2.- Filtros de pre s ión 



1 .- zoua ü e mezclaa o secw1dario y reacción 
2 .- a p:mte químico 

3.- tuoos d e t i ro 

4 .- snoerl' icie de e s cape de l a gua c lara 

-, • - a r:ua c uda 

0 .- zona de r etorno de .f lu.io 

, .- carn oana 

B.- zona ue reacc i ón y mezclado o rimario 

·_; . - ouri,;a ,i u.re ne 

· 10 .- ue .s cal.'Y~ i:l 

'i-'1 .- c on centración 

··L .. . - a ... .., ua (; ~éJ..r :¡.:i cada 

·: j .- e:..lueuce 

..!.·-·~ ·n_·a '1 .-- .. :.:~14ue 
.....::i.~~-- ·-"'· :'._ c;ú._.u .L· l•.e _:J..1.1.: io .ailuiU.o 



a gu ue 
u.i.lució11 

¡;any_ue ue c...Lwacernl!Jieni;o 
ue la ... o.Lución 

vWl\i_U.~ U.t! U..Ll.üH::uvo.. 

C..LÜ.1.1. u..t: L J.:..L .L.l..c.;i u 

vo.~ J..¿_uc: u.e: ~c;,.U C:~ v.. 

....:.v.U.v u....:.11 vt! 

motor 
.--+----""""""" a ¡,;i-cau.or 

uC>.llc[ue Lit: almacenamienco 
ue .Lo. tiU .iuc;LÓH 

<>..L p uru;o 
u.e a p .L.L (;o.-
1.aún 

i acult au U.e ~ uímica 

J: 'i ¡;;ura rr 2 
.tJosiJ. icauoI· ue \Jaja ue ü ri:i."icio 

vonscant;ino 1.lvarez ~iuster 



Los filtros por gravedad se utilizan para vol~ 

menes grandes o medianos (hasta 2000 gpm), mientras que los -

de presi6n manejan hasta 700 gpm por unidad aproximadamente. 

Como medio filtrante es común usar la arena o 

la antracita, o bien ambas en capas combinadas. 

En este caso, es preferible usar filtros gravi 

métricos, debido al volumen de agua que se manej~, ffJ77 gpm. 

El efluente del pretratamiento se bombea a 

tres destinos diferentes. El primero es el agua necesaria 

21 

para los servicios generales, 682 gpm, que incluyen entre 

otros, agua de riego, agua para sanitarios, agua potable, etc. 

Esta agua puede posteriormente recibir el tratamiento que se 

desee, de acuerdo a los usos a _ que vaya destinada; por ejem

plo, el agua para riego no necesitará de ningún otro tratamien 

to adicional; mientras que el agua potable requerirá de un 

tratamiento de cloración:) . 

El segundo servicio del agua pretratada es co-

mo agua de repuesto para las torres de enfriamiento. Esta -

se requiere debido a las pérdidas por evaporación y arrastre-

y a las purgas que se hacen para evitar la contaminación exc~ 

siva del a gua de enfriamiento. El a gua para enfriamiento no 

requiere de ningún tratamiento posterior a la coagulación y -



filtración de la m±ama. 

Las pérdidas por evaporación y arrastre se es

timan en un 2.67% del agua que manejan las torres. 

La purga se calculó de la siguiente forma: 

qiclos de concentración X • 
Si 

Si e contenido de Si02 en ppm como Caco
3 

% B % E 
X - 1 

% B % de purga con respecto al · a gua de recirculación 

% E % de pérdidas por evaporación y arrastre ª 2.67 

LSte cálculo dará aproximadamente un 0 .3% 

de a gua purgada. 

As í pue s, se tiene que e s preciso enviar a las 

torres de enfriamiento, ~2~2 gpm de a gua de repuesto. 

Las torres de enfriamiento manejaran en total, 

22 



~2~95~m, es decir, 71 , 277 , 717 l b/hr . Para estas canti-

dades de a gua, las tor·.!'e s usadas s on las de t i ro inducido y -

f lu j o cruzado. En la práctica se utiliza generalmente un a -

celda para cada 10,000 gpm , lo cual e s aconsejable en este ----
caso; sin embargo es recomendaEi:;-hacer la adaptación espe--

craí , por ejemplo, el condensador de vapor del turbogenerador 

usa 12 , 537 g:Qm , por lo cual, lo más conveniente es que una --
sola celda le de s ervicio • . Otras adaptaciones serán de acuer 

do a las necesidades específicas del proceso. 

El tercer destino del agua pretratada es para

la producción de vapo:i;: de alta presión, 850 psig y 900°.b'. ---
Fara este servico son necesarias 575,348 lb/hr de agua clari

ficada. 
t;"ó S-Q 

El agua necesaria para la producc~6n de vapor-

de alta, no basta con estar únicamente clarificada. Las cal ----
deras que producen vapor de alta presión ti~nen ci~s carac 

terísticas que requieren del agua que van a vaporizar. En 

este caso las condiciones de entrada son las si guien~ 

Alcalinidad 
, . 

max1ma ••••••••••••••••• 

S ·o , . 
i 2 maximo •••••••••••••••••••••• 

:___--

./ 
O PPj' como caco3 
.5 pp~ como Caco3 

0.1 ppm como Caco3 



Aceite máximo 
, . 

maximo •••••••••••••••••••••••• 

O ppm como Caco
3 

O ppm como Ca co
3 

o2 máximo ••••••••••••••••••••••••• 0 . 007 ppm como Caco3 
Hierro ••••••••••• • ••••••••••••••••• 0. 05 ppm _como Caco

3 
Cobre •••••••••••••••••••••••••••••• 0 . 03 ppm como Caco3 
pH 8 a 9 . 5 

Para lograr estos resultados existen tres pro

cesos diferentes: 

f 1.- Desmineralización-¡¡>-

2.- Proceso cal-carbonato en más suavización 

por zeolitas 
, 

3.- Suavización por zeolitas más desilización. 

Adicionalmente, después de cada uno de los pro 

cesos anteriores, es necesario un desaereador P.ara eliminar 

el oxígeno disuelto que causa graves problemas de corrosión 

en las líneas de vapor. 

~ente el proceso generalmente utilizado

e s el ~ smineralización, debido a su bajo costo de opera--

El proces o de desmineralización consta básica-

------



mente de un tratamiento a base de resinas ·- t~rcambiadoras de 

iones, tambiéa conocidas como zeolitas. Estas resinas, pro-

------d u cid as en la actualidad sintéticamente, eliminan los catio--

nes como mediante una zeolita ciclo 

hidrógeno o ciclo sodio. Los aniones tales como oo= 
4- ' 

se eliminan mediante una zeolita aniónica dé-

bilmente básica y el Hco 3- , HSio 3= 
fuertemente básica; 

mediante una resina 

Con una resina débilmente básica como parte de 

un sistema de desmineralización, se puede efectuar la elimin~ 

ci6n de sílice usando fluoruros, sin embargo, la limitación -

de este método radica en el alto contenido de fluoruros en el 

efluente y su toxicidad respectiva. En las resinas fuerte--

mente básicas, el uso de fluoruros no es necesario y pueden -

efectuar la remoción de sílice presentando el efluente concen 

traciones muy. aceptables. 

La desmineralización se puede efectuar con dis 

tintos arreglos de equipo, dependiendo de la calidad del agua 

cruda y la composición requerida en el efluente tratado. 

La desmineralización con eliminación de sílice 

se puede efectuar en varios arreglos: 

) 
1 



El arre glo que se muestra en la figura # 3 se 

emplea solamente cuando la alcalinidad del agua cruda es baja. 

a gua 
cruua 

L!J 
regeneran te 
ácido 

l 
"' 

.... _.. 

l 
resina 
catiónica 

FIGURA # 3 

! 
,- ' 

...... _.. 

1 
resina 
aniónica 

Sis tema de Doble Cama para la 
d es mineralizaci ón y remoción 
de s ílice. 

LJ 
re generante 
básico 

<:1...L 

servicio 

La f igura # ~ es una modificación del arr e glo 

mos t r ado en la f igura # 3; simplemente s e us a una uni dad de 

cama mixta, en lugar de dos s eparadas , lo cual reduce el cos-

to del equipo. 
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re s ina 
cati 6nica 

FIGURA # ~ 

ef l uente 
aire 

i nfluente de 
enjuague 

re i;;e:i:ierante 1e. 
acido sulfurico 

efluente desmine
ralizado 

efluente de enjua
gue 

re generante usado 
ini'luente de retro

l avado 

Arre glo par a de smineralizaci6n 
de cama mixta. 

Cuando la alcalinidad del agua cruda es alta,-

se produce la siguiente reacción al pasar por una zeolíta ci-

clo hidr6geno: 

-en donde Z = grupo activo de la zeolita. y--,- ...-.,, 
r ""')' ~ ,,, ,¡1 

p / 
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Por esta raz6n es necesario i ncluir despu' s de 

un intercambiador catiónico, un aereador o desgasif icador pa-

ra la eliminaci ón del lX.i¿ 

corrosión. 

f ormado y causante de ,iroblemas de 
_J 

- La aereación es un proceso que cons i s te en mez 

clar aire y a gua, con el fin de establecer un e s tado de equi-

librio entre los gases presentes en el agua y el aire. Un 

-aes gasificador consiste en una estructura cerrada 

te cilíndrica, pero puede presentarse en forma rectan lar o 

cuadrada. El agua entra por la parte superior en 1 que_ 

por medio de un distribuidor se reparte sobre la su erficie 

del ae~ador, fluyendo hacia abajo a trav~s de una serie de 

tablillas o sección empacada. En la parte inferior el a gua-

pasa al depósito a través de un sello hidraulico. El aire -

se proporciona al aereador mediante un ventilador C!:l;Ya entra 

- ---da se~oloca en la parte inferior del aparato· la s alida del 

aire y las sustancias eliminada~s~,:.-o--~· 

rior descargando directamente a la atmósfera. -- -
r\rt: ~ ,,..,,,,.,.... Q., 1 

(._¡L 

Debido a la inclus ión de un des gasificador en 

el proceso de desmineralización, el arre glo adopta otra forma, 

la mostrada en la figura # 5. 



agua 
cru a 

resina 
catiónica 

aereador 

FIGURA # 5 

resina 
aniónica 

~-
re generante 
s osa 

Sistema de doble cama con aereador 
para desmineralización y remoción 
de sílice . 

En el presente caso, el agua cruda es un agua-

con una alcalinidad bastante alta, 310ppm como Caco
3 

• Esto 

hace aconsejable el colocar, antes del arre glo de la figura # 

5, una resina de tipo carboxílico, o sea una resina débilmen-

te ácida, que elimine el bicarbonato presente . El arreglo -

propuesto para el sistema de desmineralización, es pues el si 

guiente: 
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a f!1 1a 

r e s ina resina 
carboxílica cati ónica 

fuertement e 
ác' da _, 

aereador 

cruda 

! 
-~ -- -

- • 

-

1 ~ 
• 

FIGURA # 6 
Sistema de desmineraliza ción 
es cogido para el caso a tratar. 

Las reacciones que ocurren son: 

-en la resina carboXÍlica: 

+ 

r esina 
aniónica 
f uertemen te 
básica 

-
a s ervicio 

+ 

eliminándose asi todos los bicarbonatos presentes, todo el -

calcio y algo del magnesio. 

en la re s ina cati6nica: 

z + 
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I En el desgasificador se elimina el co 2 formado. 

¡,~ 

-en la resina ani6nica fuertemente básica: ___.
'------- -

S04 HS04 

2Cl Cl 

H2 2N03 + ZOH ... z N0
3 + H2o 

2N02 N0 2 
Si0

3 
HSi0

3 

spués de este tratamiento de desmineraliza-

ci 6n, el agua está lista a entrar al desaereador para la eli-

minación de oxígeno. 

En el desaereador se unen las corrientes ya 

tratadas, de condensados del proceso, ya que tienen la cali-

dad necesaria. Además se tienen que proporcionar ~QO 

- ')O S" O, 
lb/hr de a gua desaerea a para la generación de vapor den ro -

del proceso. 

El fundamento de la desaereaci6n es el mismo 

que el de la de~asificación, sin embargo las condiciones en 

que se efectúa la eliminación son dis~intas. 



' /, ') r(< 1 I ) 

En la desaereación la atmósfera que se pone en 

contacto con el a gua no es aire , debido al alto porcentaje de 

oxígeno en él (21 %), sino vapor de agu ya que en éste la -

presión parcial de los gases presentes es prácticamente cero. 

Además , el agua al calentarse hasta su punto de ebullición, -

al contacto con el vapor, incrementa las presiones parciales-

de los gases disueltos en. ella al máximo, obteniéndose Qe es

ta f orma la transferencia y remoción Óptimas de dichos ga s es-

disueltos en el agua. 

~ Existen dos tipos principales de desaereadores: 

de espreas y de charolas ..___ ~l desaereador al vacío, que f un-
1 

ciona con un principio diferente , no se toma en cuenta, ya 

que maneja flujos de alrededor de 50 gpm. 

El desaerador propuesto es del tipo de charo-

las , debido a sus características y las de la operación, ta

les como la 6 T de entrada y el ;'6 de ·retorno de condens ados . 

Después del desaereador el agua está lista pa

ra entrar a la caldera,1 previo bombeo hasta la presión de op~ 
J 

ración de 850psi~ . A este efecto e s necesario colocar los -

desaereadore s o. la altura adecuada para dar el ·:1' !.Jll requerido 

nor l a s bombas . 



La caldera debe produci:i:.,1,268,502 lb/hr de 
z:::::=:=:=: e: 

vapor de 8~5~0~o:.=~~.,__ 

operar fácilment ~~e~,_.,eficiencia, respecto al consu 

__ mo de combustible; median~el us~ de ~recalentadores, econo

mizadores, sobrecalentadores, etc., di s eñados adecuadamente • -- ---
No es el propósito de este trabajo el entrar con detalle a la 

construcción y operación de las calderas; ·1a cifra del 85.% -

de . eficiencia es el resultado de un estudio general de dife-= 

rentes claderas proporcionadas por varias compañías, tales co --- . __,..... 
mo la Babcock & Wilcóx de México, Canadá y Londres, la. Foster -- Wheeler de Canadá, la Mitsubisbi de Japón, etc. ----- -

El combustible propuesto es el gas na~ural, de 

uso común en México_. _ U!!_ .. $.aS natural típi co puede t..e.ner e). -

siguiente análisis ~-~ºF _ y 30"Hg : 

C02 5.50 ~ en vol. 

H2S 7.00 % en vol. 

CH4 77 . 73 
, 

¡v en vol. 

C2H6 5.56 ¡6 en vol. 

C3H8 2 .4-0 ¡.; en vol. 

-. C4H10 = 1 .18 76 en vol. 

U5H-12 = 0.63 / en vol. ,u 

- .uensiElad v . 0502 ··1 lo/i't 3 

.J..- ouer caloríiºico alt;u --10 , ocfü .!.ltu/lü 

.l. ou.er caloríri co uaju · j ( , · 1· 1v Dt;U; .:.i..u 



Aire atmosférico__p._cexo 

de exc~ so de aire 

Aire atmos férico a 10% 

de exceso de aire 807 l b/10 6Btu 

e~bustión se usa el po--

der calorífico baj o, o s ea, 17 , 110 Btu/ l b , y s e supone~el 

gas se recibe a 200psig -;--60 º .b' . 
---

El calor que e s necesario proporcionar al -agua 

para que alcanze las 850psig y los 900°F, es de 1250.56Btu/lb, 

por lo tanto: 

J /() 305 
1,-268-,--50-& lb/hr X 1250. 56 Btu/lb 

1 '37 <¿go bS 2.. 
1,5B6 , 338, 0}6--Btu/llr 

.Q..o\ L.\'-bd.\i.,o 

eficiencia = 0.85 

¡/'37<g806fZ ' 
4¡586-;3'38";0'3 6 Btu/hr 

0.85 

poder calorífico del gas 

11 c.211'2 r:r2 
1,866;"28 ,o4'2~Etu/hr 

17, 110 Btu/lb 

/, &?'2 /7. 5""32. 
y 

1 , 6~e--;t74=2 Btu/hr 

17,110 Btu/lb 

et 4 <t I 
109,07 TI>/hr 

/ 4'i) 
. Se necesitan por lo tanto, 1e~,e~ rb/hr de ------- -

gas natural. 



te forma: 

en donde: 

c f 

e m 
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La purga de la caldera se calcula de la siguie~ 

2 

%B 

%B 

X 100 

porcenta j e del a gua que debe purgarse en 

función del gasto de evaporaaión. 

Cf concentración de la característica limi-

tante del agua (sólidos totales, alcali

nidad, sílice, etc.) en el agua de ali-

mentaci6n. 

Cm concentración de la característica del ~ 

gua limitante dentro de la caldera. 

En este caso: 

ppm de sólidos totales 

1 500 ppm de s ólidos totales 

%B 2 
X 100 

1 500 - 2 

%B 0 .1 335 



El t urbogenerador de vapor e s s imp l emente una 

turbina de vapor acoplada a un generador de 56-;eeo Kw : 

vapor de 

850psig 

entalpia del 

entalpia del 

entalpia de! 

43 <:;O 

generador 

vapor de 

YªPº! d~ 275ps i g al preces.o 

FIGURA # 7 
Turbogenerador de vapor con extrac
ción lateral. 

El cálculo del turbogenerador es el siguiente: 

\ 

vapor de 850psig ........... 14-53.6 Btu/lb 

vapor de 275psi ¡;¡; ........... 1316.5 Btu/lb 

vapor de 2psia ( 4-'") ........ 932.98Btu/lb 

eficiencia del turbogenerador ........... 75 % 

Consumo 
de vapor 

34-11. 60 Btu/Kwh 

0.75(14-53. 6Btu/lb - 131 6.5Btu/lb) 

Consumo de vapor 33.1 7 lb/Kwh 



o sea, que se necesitan 33.17 lb de vapor que se expande de 

850psig a 275psig por cada Kwh generado. 

3411.60 Btu/Kwh Consumo 

de vapor 0.75 (1453 .6Btu/lb - 932.98Btu/lb) 

Consumo de vapor 8 .74 lb/Kwh 

es decir, que se necesitan 8 . 74 lb de vapor que se expande -

de· 850psig a 2psia por cada Kwh generado. 

Ahora bien, se necesita suministrar al proceso, 

810,opo lb/hr de vapor de 275psig. Obteniéndo este vapor e~ 

mo e:i<Xracción lateral de la turbina, se calculan los Kw que 

genera el vapor al expanderse de 850psig a 275psig: 

810 , 000 lb/hr 

33.17 lb/Kwh 
24,420 Kwh/hr 24.420 Kw 

> 
Se t necesita suministrar 50,000 Kw, por lo que-

es necesario ge er~tros 25, 80 K • Estos se generaran de 

j ando expander vapor de 850psig hasta 2psiai 



8 .74 1/ /.¡ /25,5~ Kw .=f 223,502 lb/hr 
Kwh (~ 

En total el turbogenerador consumirá 1,033, ~02 

lb/ hr de vapor de 850psig , de las cuales, 810 ,000 lb/hr se -

extraerán a 275ps i g y las re s tantes 223,502 lb/hr se llevarán 

hasta condensaci6n total. 

El condensador de las 223, 502 lb/hr de vapor -

de 2psia utiliza 6 , 250,755 lb/hr de a gua que se calienta des

de 85° F hasta 115ºF , las mismas tempera~uras que usa el proc~ 

so para tener un rango constante. 

Es te condensado se puede considerar con el mis 

mo análisis del llamado condens ado limpio y por lo tanto mez-

clars e con él. 

Como siguiente paso, se verá el tratamiento 

que deben de recibir los condens ados de retorno. 

El condensado aceitoso recibe un t ratamiento -

de coale scencia para eliminar casi la totalidad del aceite 

que trae consigo.~ En la coales cencia un polímero catiónico

especi.al s e inyecta a la entrada del tratamiento, l o cual mo-



difica la tens ión s uperf icial de las gotas de a ceite i ncremen 

tando as í s u eficiencia de fijación en el medio, que en este-

caso es arena . La coalescenci a s e lleva a cabo en una base-

de f l ujo a s cendente; a l a salida de la~cama de coaJ.escencia, 

el a gua sin aceite s e obtiene por una parte y las gotas de a-

ceite en la otra ; estas gotas de aceite que exceden de 1mm -

se separan en la parte s uperior ( ley de Stoke ' s); así, la P8.E. 

te s uperior se la cama de coalescencia actúa como separador .

El aceite s e extrae como f unción de su acumulación; la detec 

ción del nivel está a segurada por un sensor ultrasónico que -

controla una válvula automática . En la figura # B, 3e mues-

tra un diagrama del tanque de coale s cencia capaz de mane j ar -

8 gal/ft2min . 

1 . 0m I 

2 . 8 m 

I• 1. 3 m •• 

:::.· arena 

FIGURA //- 8 
Coal escedor 

ot--<..,_ s alida de 
aceite 

4- . 85 m 
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El efluente del coale s cedor puede unirse ya al 

condensado limpio. 

La unidad de tratamiento del condensado limpio 

consta de dos partes: primero un filtro de carbón activado y 

después un intercambiador de iones de cama mixta. 

Los filtros de carbón act i vado s irven para re

mover completamente el aciete que pueda quedar después del 

tanq~e coale s cedor y el aceite que trae el condensado limpio. 

Contienen una cama de carbón activado de grano grueso de 

80 mm 

El intercambiador de cama mixta es para remo--

ver l os pocos s ólidos que traen los condens ado s . En e s te ca 

so e s más barato emplear una cama mixta debi do al baj o conte-

nido de s a l es· en el a gua. Así mismo no se j ustifica el ero~ 

pl e o de un de sgasificador debido a la baja alca l i nidad pre se~ 

t e . Las r eacciones son las mismas ya que s e emp l ea una re s i 

na catiónica f ue r temente á cida y una ani ónica f ue rtement e bá-

s i ca . 

El efluente de l a unidad de t r a t amiento de con 

de ns ado l impio está l isto para s er enviado a l des a r eador • 

•. U.1. .• : vo11sultar los U.ia ;;;ramas ue i·1u,io ;y- e :i.. oalance .J.e nia1,e 
r ia en el a oén -ice . 
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Descrioción de la Al ternativa # 2 

En esta a l ternativa , e l pr etratami ento de l a

¡;;ua de repuesto, l a s torres de eni'riamiento , e l sistema de des 

mineralización, el desareador, y los sis temas de tratamiento

de condensad o limpio y d e condens ado aceitos o, son básicamen-

te los mi smos que los desritos en la alternativa # 1. Aunque 

mane j an f lu j os diferentes, e stos no cambian en forma tan radi 

cal para que cambie el concepto de l diseño de los sistemas an 

tes mencionados; camoiarán s í, en algunos o en todos, las di 

rnensiones de los equipos, pero su base de operación seguirá -

siendo la misma. 

El cambio en esta alternativa es la generación 

de electri cidad y por lo tanto la de vapor. Se trabaja con 

una turoina a co~densación total y con dos niveles de vapor. 

ilel desareador s alen dos corrientes; una de e 

llas es bombeada hasta la caldera d e alta presión que produce 

vapor para el turbogenerador y para satisfacer las d emandas 

de vapor de alta presión del proceso; esta caldera produce 

672 , 000 lb/hr de vapor de 850psig y 900°F. 



La otra corriente es bombeada hasta la caldera 

productora de 310 ,00ü lb/hr de vapor de media presión, 

275psig y 600° F , que satisfac en los requerimientos del proce-

so . 

Los cálculos de combustión en la caldera s on -

similares a los mostrados en la alternativa t' 1. Se utiliza 

el mi s mo gas natural con uh poder calorífico bajo de 17,110 -

Btu/lb, y una eficiencia de la caldera del 85%. El calor 

que e s necesario proporcionar a l agua para que alcance los 

dos niveles de vapor es de 1250 . 56 Btu/lb para el vapor de 

850psig y 1109.06 Btu/lb para el vapor de 275psig y 600°F: 

- para producir el vapor de 275psig 

810,000 lb/hr X 1109 . 0 6 Btu/lb 898 ,338 ,600Btu/hr 

eficiencia = o.85 

898,338,600 Btu/hr 
o. 8':> 

1,056 ,886 , 941 Btu/hr 
17 .110 Btu/lb 

1,0)6 ,886 , 941 Btu/hr 

61,769 lb/hr de ga s natural 

nor cada 10 6Btu, s e necesitan S07l b de aire de combustión, 
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807 l b X 105ó. 886941 Btu/hr 852,908 lb/hr de aire 

-para producir vapor de 850psig 

672,000 lb/hr x 1250.56 Btu/lb = 840,376 , 320 Btu/hr 

eficiencia = 0.85 

840,376 ,320 Btu/hr 
0 .85 

988 , 678,023 Btu/hr 
17, 110 Btu/lb 

988 ,678,023 Btu/hr 

57 , 784 lb/hr de gas natural 

807 lb d,e aire/106Btu, 807 X 988 . 678023 a 

797,863 lb/hr de aire 

También, de la alternativa # 1 se tiene que se 

nece s itan 8.74 lb/Kwh, esto es vapor que se expanda desde 

850ps i g hasta 2psia. 

dor es muy sencilo: 

8 . 74 l b 
Kwh 

X 50 , 000 Kw 

Así pues, el calculo del turbo genera--

43'/ , 000 lb/hr de vapor 

As í s e tiene que para pr oducir los 50 , 0UO KW -

s e neces i t; an LJ-j ,' , uuU l b/ ilr de vapor cie 8jup:3i ¡:; , que s e expande 

hast a 2nsia . 
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Estas 437, 000 lb/hr son después condensadas y 

bombeadas para unirs& a los corrientes de condensado limpio , 

ya que tienen las mismas características. 

i:, O'.J.'ii. : Gons ultar e l ciia grarna de f lu j o y el balance .J.e ¡¡¡atería 
en el apénuice. 
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Descrinción de la Alternativa # 3 

En esta alternat i va, al igual q ue en la altern~ 

tiva # 2 , sólo cambia el sistema de generación de electrici~ 

dad y de vap or, con respe cto a la alternativa # 1. Los sis 

temas de tratamiento de a guas siguen s i endo los mismo s , aun-

que los flujos son menores que en las alternativas # 1 y # 2 

deb ido a que no se necesita generar vapor para la . p roducción

d e electricidad, lo cual ahorra a gua tratada y disminuye el -

t amar!o de los equipos. Lo anterior es debido a que en esta

alternativa se utiliza una turbina de gas para la generación-

de lo s 5U , 000 K 1-1 necesarios. 

d or. 

Como primer paso se describirá el turbogenera-

Es t e con sta de una turbina de gas acop lada a un gener~ 

dor d e c orriente alterna. La turbina de ga s nece s ita de al-

v,unos auxiliares p a ra su funciona miento. 

muestra en la fi~ura ~ 9 . 

Un diagrama se 

Los cal c ulos de combu stión , cons umo d e ga s par a 

l a ~enerac i ón de e l ectri cidad , s on c omo siGu en : el f a orican 

"Ce d.e l a tur oina da el con s umo de e n e r ri; ía por cad a ~<..1ú1 gener~ 

d o . ..:;st e con sumo e s a l as l lamad a s condicione s "iso " , las 

( 



1 .-

2.-

3.-

4.-

a.-

b.-

c.-

Compresor axial 

'r urbina de gas 

Cámara de combustión 

Generador de corriente alterna 

Aire atmosférico 

Gas Natural 

Gases exhaustos 

l<' IGURA :j. 9 

Diagrama de un turbogenerador 
de gas. 



cuales deben de ser corre gidas de acuerdo a la altitud, temp~ 

ratura del aire, etc., a las cuales serán usadas . Como en 

el caso que se está considerando en el presente trabajo, no 

se fi~a ninguna condición, e s decir, no se ubica geográfica--

mente la p lanta de s ervicios auxiliares, los calculas se rea-

li zarán con datos de funcionamiento promedio. Así pues, de~ 

pués de haber consultado un número extenso de turbinas diseña 

das por diferentes fabricantes (General Electric, Sulzer, etc ) 

se observó que un consumo promedio en cuanto a turbinas de ~ 

~as uara generación de electricidad s e refiere, es de 11,000-

Btu/Kwh . Lo s calculas son: 

50 ,000 Kw x 11,000 Btu/Kwh 550 ,000,000 Btu/hr 

poder calorífico del gas nat ural 17 , 110 Btu/lb 

550 ,000 , 000 Btu/hr 
17 , 110 Btu/lb 

32 , 145 lb/hr de ga s natural 

4-7 

Otro dato necesario , yambién tomado de la litera 

tura, es el ~asto de aire: 

se necesitan 3068 . 48 lb de aire/106Btu 



30 08 . 48 lb/1 0 6~tu X 550 x 106 Bt u/ hr 1 ,687 , 664- lb/hr 

Los gases exahustos de una turbina de gas sa~ 

len a aproximadamente 900° F , lo cual nos da una gran .cantidad 

de calor que puede ser aprovechada para la genera~ión de va-

por. Estos gases pueden ser erüriados en los economizadores . 

precalentadores, etc., de una caldera . La entalpía de estos 

gases es: 

h/ 1 lb Cp A T 

h 0 .25 Btu/lb ºF (900-60) 

h 210 Btu/lb 

El Cp de 0. 25 Btu/lb º F es un valor de Cp pro

medio de los gases de combustión que en su mayor parte cons~ 

tan ·de nitrógeno. 

48 

Es decir, que si se tienen 1,719,809 lb/hr de

gases de combustión (1,687, 664- lb/hr de aire y 32 ,14-5 lb/hr -

de ga s natural) ; se tendrán 361,159, 8 77 Btu/hr para aprovechar 

en la generación de vapor. 



~a generaci6n ue va por se efect~a en dos nive-

les, con una caldera yara producir vapor de alta presión de -

850psig y 900 ° F y otra para producir vapor de 275psig y 

600°F. 

Por razones de gradientes de temperatura y de -

calor transferido, los ~ases calientes son enviados a la cal-

dera generadora de vapor de media presión. Los calculos son 

nuevamente sencillos : 

810,000 lb/hr x 1109.06 Btu/lb 1 898 , 338 ,600 Btu/br 

eficiencia = 0 . 85 

898,338,600 Btu/hr 
0.85 

1,056 ,868,941 Btu/hr 

Se tienen 361,159,877 Btu/hr de los gases de -

combustión de la turbina, por lo que .se necesitan a~ la can-

tidad de 69 5, 709 , 064 Btu/hr • 

poder calorífico del F,as natural 17,110 Btu/lb 
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695,709,064 Btu/hr 
17, 110 Btu/lb 

40,661 lb/hr de gas natural 

que necesitan para la combustión 80'7 lb de aire por 106Btu: 

807 X 695. 709064 561,437 lb/hr de aire 

Por Último para generar vapor de alta presión: 

235,000 lb/hr x 1250 .56 Btu/l b 293,881,600 Btu/hr 

eficiencia = 0.85 

293 , 831, 600 Btu/hr 

0.85 

345,743,059 Btu/hr 
17 , 110 Btu/ lb 

807 l b de aire/106Btu X 

345,743,059 Btu/hr 

20,207 lb/hr de gas natural 

345.743059 x 106Btu/hr 

279 , 01 5 lb/hr de aire 

,,L,_.., ; vo11,,;ul i:; ar el uia¡~rarna ue .clu:jo .Y- el uéd .ance u e ma;;eria 
e11 e ..L aoénuice . 

50 



Descripción de la Alternativa # 4-A 

Los sistemas de tratamiento de a guas son los -

mismos que en la alternativa # 1. El pretratamiento consis-

te de una clarificación y una f iltración; las torres de en-

f r iamiento son de tiro inducido y flujo cruzado; el sistema

de desmineralización que consta de una resina carboxílica, 

una resina catiónica, un desgasiiicador y una resina aniónica; 

el des areaúor que t r abaja con vapor de 50psig; la unidad de 

tratamiento de condensado acei toso que consta de tanques coa

le scedore s ; la unidad de tratamiento de condensado limpio 

que consta de filtros de carbón activado y de una desminerali 

zación de cama mixta. 

En esta alternativa s e usa la generación de e

l ectricidad por medio de un sistema de turbina de gas y de 

turbina de vapor, esta Última trabajando a conden s ación total. 

Debido a experiencias s e sabe que empleando un 

sistema regenerativo en turbinas de gas , se puede generar va

por aprove c hando el calor que queda en los gases de combus--

tión en proporción de 3 : 1 , o sea que, de l 1 00~ de la potencia 

nece sari a , e l 75) se ~enerari con turbina de gas y e l 25~ con 

turbina de vapor . 
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De los 50,000 Kw, 37,500 se generarán con la - . 

turbina de gas y 12,500 con la .turbina de vapor. 

Para los cálculos de la turbina de gas se sigue 

el mismo método descrito en ·la alternativa # 3, cqn la salve

dad de que el gasto de energía en e s te tipo de siste•as ha lo 

grado reducirse a alrededor de 10,000 Btu/Kwh. De tal mane-

ra tenemos: 

37,500 Kw x 10,000 Btu/Kwh 375,000,000 Btu/hr 

poder calorífico 17,110 Btu/lb 

375,000,000 Btu(hr 
17,110 Btu/lb 

21,917 lb/hr de gas natural 

consumieniend-0 3068.48 lb de aire/106Btu 

3068.48 lb/106Etu x 375x106 Btu/hr 1,150,680 lb/hr 

Considerando la misma entalpia de salida de 

los gases de combusti6n, 210 Btu/lb, .. . tie11.en 246,2~~,370 ~ 

Btu/hr disponibles. 



Para generar los otros 12,500 Kw, se utiliza 

una turbina de vapor a condensación total que consame vapor 

de 850psig y 900°F. Se necesitan 8.74 lb de vapor/Kwh 

12,500Kw x 8.74 lb/Kwh 109,250 lb/hr de vapor de 

850psig 

La generación de vapor se efectúa en dos nive

les, el de alta de 850psig y 900°F, que satisface las necesi

dades del proceso y del turbogenerador de vapor y el de aedia 

que únicamente tiene que suministrar las 810,000 lb/lir de va

por de 275psig y 600°F al proceso. 

En este caso los gases de combustión se envían 

a la caldera generadora de vapor de alta. Como el vapor ge

nerado de be tener una temperatura de 900°F, mi-sma que traen 

los gases de combustión de la turbina, se usará una caldera -

de dos secciones; en la primera sección se calentará el vapor 

hasta determinado punto con los gases de combustión y en la -

segunda sección se calentará hasta 900°F con el gas natural. 

Los cálculos en esta caldera son los siguientes : 

se necesitan generar 

f \ 



109,250 lb/hr de vapor para el turbogenerador 

235,000 lb/hr de vapor para el proceso 

344,250 lb/hr 

344,250 lb/hr X 1250.56 Btu/lb - 430,505,280 Btu/hr 

eficiencia = 0.85 

430,505,280 Btu/hr 
0.85 

506,476,800 Btu/hr 

se tienen 246,245,370 Btu/hr de los gases de combusti6n, por-

lo que se necesitan: 260,231,430 Btu/hr 

poder calorífico • 17,110 Btu/lb 

260,231,430 Btu/hr 
17,110 Btu/lb 

807 lb de aire/106Etu X 

15,209 lb/br de gas natural 

260.231430x106Btu/hr 

210,007 lb/hr de aire 

Para la generaci6n de las 810,000 lb/hr de va

por de 275psig y 600°F 
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810,000 lb/hr x 1109.06 Btu/lb = 898,338,600 Btu/hr 

eficiencia = 0.85 

898,338,600 Btu/hr 

0.85 
1,056,868,941 Btu/hr 

poder calorífico = 17,100 Btu/lb 

1,056 ,868,941 Btu/br = 61,769 lb/hr de gas natural 
17,110 Btu/lb 

807 lb de aire/106Btu . x 1056.868941x1o6Etu/hr 

852,923 lb/hr de aire 

La purga de esta caldera se calcula cen la mis 

ma fórmula, p ero con concentraciones límites diferentes: 

%B = 

en este caso: 

cf 2 ppm 

. Cm 3000 ppm 

55 



~B 
2 

X 100 
3000 2 

~B • 0.0667 

NOTA: Consultar el di.agrama de flujo y el balance de .materia 
en el apéndice. 
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.LJescripción ue l a ii.lternativa 1t '+- .ó 

1'odas las e t apas de l t ratamiento de .aguas, no

sufren modif icación alguna con respecto a las alternativas an 

teriores. En este caso no hay condensado de los turbogener~ 

dore s , por lo cual las unidades de tratamiento de condensado

l i mpio serán diseñadas para manejar una menor capacidad. 

En este caso la generaci6n de electricidad se 

efectúa también mediante una combinaci6n de los dos tipos de 

turbinas una de gas y la otra de vapor. La diferencia para-

con la alternativa # 4-A es que la turbina de vapor no opera

ª condensaci6n total, sino que el vapor se extrae cuando lle

ga al nivel de media presi6n que se requiere en el proceso y 

se suministra al mismo. Así pues, el turbogenerador de va--

por manejará 810,000 lb/hr de vapor de 850psig que dejará ex 

pander hasta 275psig. El primer cálculo es pues para saber-

la cantidad de electricidad que s e generará en estas condicio 

nes: 

se necesitan 33.17 lb/Kwh que se expanden de 850psig hasta -

275ps i (i : 

(@ 



810,000 lb/hr 

33.17 lb/Kwh 
24-,4-20 Kw 

Así se encuentra que el turbogenerador de vapor 

generará 24-,4-20Kw de los 50,000 Kw necesarios, por lo que te

nemos que generar 25 ,580 Kw con el turbogenerador de gas: 

10,000 Btu/Kwh x 25,580 Kw 225,800,000 Btu/hr 

poder calorífico ~ 17,110 Btu/lb 

225,800,000 Btu/hr 
17, 110 Btu/lb 

3068.4-8 lb/106Btu X 

14-,950 lb/hr de gas 

255.8 x 106Btu/hr 

784-,91 7 lb/hr de aire 

Los gases de combusti6n con una entalpía de 

210 Btu/lb, son enviados a la caldera generadora de vapor de 

alta presi6n. Esta alternativa tiene la ventaja de que sol~ 

mente se genera un solo nivel de vapor: 850psig y 900°F. 

210 Btu/lb X 799 , 868 l b/hr 167,972,175 Btu/hr 



Se necesitan generar 1,045,000 lb/hr de va

por de alta presi6n: 235,000 lb/hr para ser usadas directa

mente en el proceso y 810,000 lb/hr para el turbogenerador de 

vapor y lue go al proceso como vapor de media presi6n: 

1,045,000 lb/hr X 1250.56 Btu/lb 1,306,835,200Btu/hr_ 

eficiencia = 0.85 

1,306,835,200 Btu/hr 

0.85 
1,537,453,176 Btu/hr 

Se tienen 167,972,175 Btu/hr de los gases de 

combusti6n, por lo-que son necesarios 1,369,481,001 Btu/hr 

adicionalesi 

poder calorífico ~ 17,110 Btu/lb 

1,369,481,001 Btu/hr 

17, 110 Btu/lb 
80 ,040 ·lb/hr de gas ·natural 

807 lb de aire/10 6Btu x 1369.481001x10
6
Btu/hr 

1,105,171 lb/hr de aire 

Esta alternativa es sumamente sencilla. 

Gons ult;ar el diagrama ue flujo y el oalance de materia. 
en el apéndic e . 
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EVALUACION DE ALTERNATIVAS 

En la actualidad existe un gran problema para

la evaluación preliminar de algún equipo o sistema que acaba-

de ser diseñado. Las compañías proveedoras rehuyen el dar 

información alguna si no es en forma de cotización, para lo 

cual hay que cumplir con una serie de requisitos y formalida

de s que en el caso de una evaluación preliminar es completa-

mente imposible suministrar. 

La evaluación económica debe estar completame!!_ 

te ligada al diseño ingenieril, ya que es una parte integral

de él. A menos de tener una experiencia m~ basta en el CB;!!!, 

po o especialidad referidos, es muy idealista el diseñar equi 

pos sin los costos adecuados. 

En México la información disponible al respec-

to es completamente nula. No existe ninguna guía que pueda-

indicar, ni siquiera remotamente, el precio de lo que se in-

tenta construir. Las evaluaciones que actualmente se llevan 

a cabo en la industria de diseño o planeación, son consecuen

cia de la mucha o poca experiencia de la firma o de sus inte

grantes al respecto, información, que dicho sea de paso, es -

guardada celosamente. 



Por todo lo anterior, es claro que para el es

tudiante, para el reci&n iniciado en el campo que vaya a tra

tar, o bien para cualquier persona que no esté compenetrada -

en la experiencia econ6mica del equipo que quiera evaluar, es 

sumamente difícil el hacer una evaluaci6n preliminar de algún 

equipo o sistema de proceso. 

El recurso generalizado es el acudir a las re

vistas americanas, que si no totalmente adecuadas a nuestro 

medio, al menos se puede disponer de mucha más inforaaci6n. 

tuaci6n. 

En el caso del presente trabajo, tal es la si

Para la evaluaci6n de Torres de Enfriamiento, Con-

densadores y Calderas con desaereadores, se siguieron las gr_! 

ficas publicadas por Guthrie, K.M.; Grac.e, W .R.; & Co. en la 

revista Cheaical Engineering del 2~ de marzo de 1969, bajo el 

título de •capital Cost Estimating". Para bombas, . las gráfi 

cas publicadas por Guthrie, K.M. en el Chemical Engineering -

del 11 de octubre de 1971, bajo el título de ªPump and Valve-

Costs•. 

62 

Para los datos de costos de turbogeneradores y 

equipos de tratamiento de aguas se siguieron datos de experie!!_ 



cías personale s recopilada s y transformadas a modelos que en

su oportunidad s e explicarán. 

Para la actualización de los costos se utiliz~ 

ron los Índices de la revista Chemical Engineering a diciem-

bre de 1975. 

Aunque pudiera existir la objeción de que los

costos no estuvieran adecuados al medio económico mexicano, -

ésta carece de importancia, ya que a la capacidad que esta te 

sis trabaja, las cotizaciones y adquisiciones son mediante 

concursos, en su mayoría compuestos por firmas extranjeras. 

r-Los costos fijos se estimaron de la siguiente- . 

forma: 

a) Mantenimiento: 

5% anual sobre la inversión total 

b) Depreciación: 

lineal a 10 años 

c) Intereses sobre capital: 

7% anual sobre la inversión total 

Los costos estimados en este estudio son todos 

L.A.B. en el lugar de producción, incluyendo también la insta 

lación, con material y equipo. 
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La forma es la siguiente: 

A) Para torres de En.fri&111iento: 

Se lee de la gráfica el costo base en funci6n-

de la capacidad de la torre en gpm. El costo base incluye: 

torre de enfriamiento 

basín de concreto 

-bombas y ventiladores 

erecci6n en el campo 

costos indirectos de subcontratados 

Costo de la Torre (Costo base x Fe) Indice 

El factor Fe depende del rango de enfriamiento. 

Así para un rango de 30ºF, Fe• 1.95. \ El Índice es ' la a~ 
tualizaci6n del precio ai año de referencia. 

Costo total de la torre costo de la torre x factor 

modular básico 

factor modular básico • 1.75 

El factor modular básico, para este caso y los 

subsecuentes, incluye todos los elementos de cDsto directos e 

indirectos en el m6dulo de proceso y se usa como multiplica~ 

dor del costo del equipo. Es la medida del dinero necesario 

para integrar el equipo al sistema de proceso. 



B) Para condensadores: 

C.on la superficie necesaria, se lee el costo 

base que incluye la fabricación completa. 

cos1fo base = (costo . ( Fd + FP) Fm) 

costo total del condensador = costo modular básico + 

+ (costo base actualizado - costo base) 

costo base actualizado = costo base x índice 

costo modular básico = costo base x factor modular b!•ico 

raetor •adular básico 3. 29 

El factor Fd' depende del tipo del c~biador,-

que en este caso es 1.00 • El factor Fp es función de la 

presión de diseño, que como en este caso no excede de 150psi, 

es de 0.00 • El factor Fm es función del material usado 

que en este caso es acero al carbón y por lo tanto es de 1 .00 

El Índice es para la actualización del costo. 

C) Para bombas: 

Se obtiene primero del C/H de trabajo 

C/H gasto (gpm) x ~p (psi) 
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Con el C/H se lee el cos to base de la bomba.-

El costo ba s e de la bomba, cent rífuga en este cas o, incluye -

el motor y la base . 

costo total ue la bomoa (costo oas e )(~ )(~ )(factor m s 

modular básico) (índice) 

.C:l .fa ctor .v'm aepende del material usado que -

siendo acero al carbón es de ·¡ . 2o • .c;l factor "iJ' s e s función 

de la presión üe s ucc i ón qu.e como en todos los casos a . tratar 

es menor de 15Upsi equivale a 1 . 00 • 

co e s i gual a 1 . 75 

D) Para cal deras y desaereadores 

El factor modular bási 

Con la producción de vapor en lb/hr s e obtiene 

al costo base, el cual incluye: 

todos los materi ale s ; _ventiladores, instrumentos, controles, 

quemadores, etc. 

desaereador 

- sistema de dosificación de a gentes químicos 

acero estructural y plataformas 

construcción 

constos indirectos de subcontratados 



costo de la caldera (costo base (Fp + Fs) ) Índice 

FP depende de la presión del vapor, para 850 -

psig es iDUal a 1.22 
' 

y para 275psig es de 1.00 El 

factor Fs es función del sobrecalentamiento; para 900°F es de 

0.24 y para 600°F es de 0.13 

costo total de la caldera ~ costo de la caldera X factor 

modular básico 

factor modular básico 

E) Turbogeneradores 

Siguen los modelos siguientes: 

para turbinas de gas.-

y 320. 56 X 2,573,138 

valido para 10,000 ~ X ~ 50,000 

para turbinas de vapor.-

y 180.56 X 1,736,441 

valido para 10,000 ~ X ' 50,000 

en donde y costo base estimado en dólares 

x potencia en Kw 



Aunque el costo del generador nunca se cotiia -

separadamente de las turbinas, en este estudio se hará así de 

bido a los datos conseguidos. Como es en todas las alterna

t i vas un potencia generada constante, el costo del generador

de c orriente alterna se estimó en $2,000,000 u. s. 

c os to del turbogenerador costo base de la turbina + 

+ costo del generador 

costo total del turbo Generador = costo del turbo generador 

x factor modular básico 

foactor modular básico 1.46 

F) De smineralizador: 

Se efectúa conforme a las gráficas # 1, 2 y 3 

i ncluídas p osteriormente. El factor modular básico e s de 

1. 3 

cos to total del desmineralizador = costo del desminera-

l izador x factor modular básico 

G) ~retratamiento 

~l equip o aos ificador y l os f iltros ae evalúan 

ae l a si , ~ien~e ~orma : 



filtros gravimétricos.-

y • 241.03 X 33,900 

~n donde: y • costo del filtro en d6lares 

x • capacidad en gpm 

f i ltros a presi6n.-

Y • 70.63 X + 45745.52 

en donde: y • costo del filtro en d6lares 

x • capacidad en gpm 

Los filtros son de arena y antracita y su fac

tor modular básico es de 1.3 

El dosificador se estima directamente en un va 

lor .de $ 60,000 u.s. 

H) Unidad de tratamiento de Condensado Aceitoso 

El coalescedor se evalúa como un filtro a pre-

s i 6n y con .un factor modular básico de 1 • 6 Como el flujo 

es constante en todas las alternativas, 1000 gpm, el costo 

del coalescedor es: 

116 , 376 X 1. 6 $ 186 , 200 u. s. 
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I) Unidad de tratamiento de Condensado Limpio: 

La cama mixta se evalúa con las graficas # 1 , 

2, y 3. 

presi6n:_J 

Los filtros de carb6n activado como filtros a - · 
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Resumen de la Alternativa # 1 

Inversi6n: 

A) Torres de Enfriamiento ••••••••••••••••••• 

B) Condensadores •••••••••••••••••••••••••••• 

\. C) Bombas .................................. 

(pesos M'.N.) 

85, 163 ·ººº 
4,942,000 

21,235,000 

D) Caldera y Desaereador •••••••••••••••••••• 265,592,000 

E) Turbogenerador de Vapor •••••••••••••••••• 175,895,000 

F) Desmineralizador ......................... 
G) Pretratamiento .................•.•.•..... 
H) Unidad de Tratamiento de Condensado Aceit. 

I) Unidad de Tratamiento de Condensado Limp •• 

Inversi6n Total ........•............••.. 

Costos Anuales de Operaci6n 

A) Variables: 

a) combustible ......................... 
b) reactivos ••••••••••••••••••••••••••• 

c) operadores 

costos variables totales •••••••••••••••••••• 

B) Fijos: 

a) mantenimiento 

25,253,000 

24,001,000 

2,453,000 

612621000 

611,096,000 

73,993,000 

2,892,000 

112001000 

78,385,000 

30,559,000 

b) depreciación•••••••••••••••••••••••• 61,119,000 

c) intereses sobre el capital •••••••••• 42 1783 1000 

costos fijos totales •••••••••••••••••••••••• 134,461,000 

Costos Anuale s de Operación Totales ••••••••• 212,846 ,000 



Resumen de la Alternativa # 2 

Inversi6n (pesos M.N.) 

A) Torres de Enfriamiento ••••••••••••••••••• 92,131,000 

B) 

C) 

D) 

E) 

F) 

G) 

H) 

I) 

Condensadores 

Bombas 

Calderas y Desaereador ••••••••••••••••••• 

Turbogenerador de Vapor· •••••••••••••••••• 

Desmineralizador ......................... 
Pretratamiento ........•.................. 
Unidad de Tratamiento de Condensado Ac •••• 

Unidad de Tratamiento de Condensado Lim ••• 

Inversi6n Total 

Costos Anuale s de Operaci6n 

A) Variables: 

a) combus tible 

b) reactivos ••••••••••••••• -. •• •.• ••••••• 

e) operadores •••••••••••••••••••••••••• 

cos tos variables totales •••••••••••••••••••• 

B) Fijos: 

a) mantenimiento •....•.•.....••..•..•.. 
b) depreciaci6n •••••••••••••••••••••••• 

c) interses sobre el capital 

9,685,000 

21,856,000 

268,220,000 

175,895,000 

25,253,000 

25,392,000 

2,328,000 

222122000 

628,479,000 

81,100,000 

3,082,000 

125002ººº 
85,682,000 

31,424,000 

62,848,000 

4329932000 

costos fijos totales •••••••••••••••••••••••• 138, 265,000 

Costos Anuales de Operaci6n Totales ••••••••• 223,947,000 
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Resumen de la Alternativa # 3 

Inversi6n (pesos M.N.) 

A) Torres de Enfriamiento ••••••••••••••••••• 77,808,000 

B) Condensadores 

C) Bombas 17,4-69,000 

D) Calderas y Desaereador ••••••••••••••••••• 191,493,000 

E) Turbogeneradores 

F) Desmineralizador ......................... 
G) Pretratamiento ..................•..•..... 
H) Unidad de Trata.miento de 

I) Unidad de Tratamiento de 

Inversión Total 

Costos Anuales de Operación 

A) Variables: 

a) combustible 

Condensado Ac •••• 

Condensado Lim ••• 

b) reactivos ••••••••••••••••••••••••••• 

e) operadores •••••••••••••••••••••••••• 

costos variables totales •••••••••••••••••••• 

B) Fijos: 

a) mantenimiento 

292' 403 ,ooo 

25,253,000 

22,517 ,ooo 
2,328,000 

21.2281000 

634,599,000 

63,097,000 

2,694,000 

112001000 

67,291,000 

31,730,000 

b) depreciación •••••••••••••••••••••••• 63,460,000 

c) intereses sobre el capital •••••••••• 44 1422,000 

cos tos fijo s totales •••••••••••••••••••••••• 139,612,000 

Costos Anuales de Operación Totales ••••••••• 206,903,000 
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Resumen de la Alternativa # 4-A 

Inversi6n 

A) Torres de Enfriamiento ••••••••••••••••••• 

B) Condensadores •••••••••••••••••••••••••••• 

C) Bombas 

D) Calderas y Des aereador ••••••••••••••••••• 

E) Turbogeneradores ••••••••••••••••••••••••• 

F) Desminerali zador ••••••••••••••••••••••••• 

G) Pretratami ento ••••••••••••••••••••••••••• 

H) Unidad de Tratamiento de Condensado Ac •••• 

I) Unidad de Tratamiento de Condensado Lim ••• 

(pesos M.N.) 

81,320,000 

2 ,421,000 

18,575,000 

215, 101,000 

2.07,197,000 

25, 253,000 

23,249,000 

2,328,000 

5.978,000 

Invers ión Total •••••••••••••••••••••••• • • 581,422,000 

Costos Anuale s de Operaci6n 

A) Variables: 

a) combus tible ••••••••••••••••••••••••• 

b) reactivos ••••••••••••••••••~•••••••• 

e) operadores •••••••••••••••••••••••••• 

costos variables tota l e s •••••••••••••••••••• 

B) Fijos: 

67,087,000 

2,790,000 

1,500,000 

71,377,000 

a) mantenimiento ••••••••••••••••••••••• 29,071,000 

b) depreciación •••••••••••••••••••••••• 58,142,000 

c) interes es s obre el capital •••••••••• 40, 699,000 

cos tos f ijos anuales •••••••••••••••••••••••• 127,912,000 

Costos Anuales de Operación Totale s ••••••••• 199 , 289,000 

77 



Re s umen de la Alternativa # 4-B 

Inversión 

A) Torres de Enfriamiento ••••••••••••••••••• 

B) Condensadores •••••••••••••••••••••••••••• 

C) Bombas .•.........•.•..•..•••...••.•.•.•• 

(pesos M.N.) 

77,808,000 

19,086,000 

D) Caldera y Desaer eador ••••••••·· ~ ····••••• 191,817,000 

E) Turbogenerador ••••••••.••••••••••••••••••• 187, 969 ,000 

F) Desmineralizador ......................... 25,253,000 

G) Pretratamiento ..............•.......•.••• 22,540,000 

H) Unidad de Tratamiento de Condensado Ac •••• 2,328,000 

I) Unidad de Tratamiento de Condensado Lim ••• .222282000 

Inversión Total •••••••••••••••••••••••••• 532,129,000 

Costos Anuales de Operación 

A) Variables : 

a) 

b) 

c) 

combustible ......................... 
reactivos ••••••••••••••••••••••••••• 

operadores •••••••••••••••••••••••••• 

cos tos variables totales •••••••••••••••••••• 

B) Fijos: 

a) mantenimiento ••••••••••••••••••••••• 

b) depreciaci6n •••••••••••••••••••••••• 

c) intereses s obre el capital •••••••••• 

64 ,438 ,000 

2,696,000 

1,,2002000 

68,634,000 

26,606,000 

53,213,000 

3722492000 

costos fijo s totales •••••••••••••••••••••••• 117,068,000 

Costos Anuale s de Operación Totale s ••••••••• 185,702,000 



Inversi6n Inicial 

Costos Variables 
Totales 

Costos Fijos 
Totales 

Costos Anuales de 
Operaci6n 
Totales 

TABLA COMPARATIVA DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS 

EN LA EVALUACION DE LAS ALTERNATIVAS 

Alt. 1 Alt. 2 Alt. 3 Alt. 4-A 

611,096,000 628,4-79,000 634-,599,000 581,4-22,000 

78,385,000 85,682,000 67,291,000 71,377,000 

134-,4-61,000 138,265,000 139,612,000 127' 912,000 

212 ,84-6,000 223,94-7,000 206, 903 ,ooo 199,289,000 

Alt. 4-B 

532,129,000 

68,634-,000 

117,068,000 

185, 702,000 

o 



CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

1.- De los resultados obtenidos en el capítulo ante·rior (Eva

luacion de Alternativas), se concluye que las alternativas 

a ele gir s on las que incluyen el tandem de turbogenerador 

de gas y de vapor y particularmente la alternativa # 4-B. 

2.- La i nvers ión inicial de la alternativa # 4-B es la más ba 

j a y esto es debido a tres razone s principales: La pri

mera de ellas es el costo de los turbogeneradores, que si 

bien no son tan baratos como si se tratara únicamente de

turbogeneradores de vapor, si abate el costo en forma de

terminante con respecto a las alternativas # 3 y 4-A, 

en que s e us an turbinas de gas de 50,000 Kw y 37,000 Kw 

respect i vamente. Otra razón importante es el costo de 

la caldera ; éste no es alto debido a que únicamente se 

genera un n i vel de vapor. La tercera razón es que no se 

usa condensador para los turbogeneradores, lo que implica 

el uso de a gua de enfriamiento que influye grandemente en 

el tamaño de las torres de enfriamiento y el costo de las 

bombas de la misma. 

3.- La unidad de tratamiento de condensado limpio y el pretr~ 

tamiento también s e reducen de tamaño, lo que contribuye

ª bajar un poco la invers ión inicia l de la alternativa 

4-B. 



4.- Debido a que la inversión inicial de la alternativa 4-B -

es la más baja, los costos fijos anuales también son los

menores, ya que como se planteó en el capítulo segundo, 

estos se calculan como un porcentaje sobre la inversión -

inicial. 

5.- El único punto en el cual no resulta más económica la al-

ternativa 4-B es en los costos variables anuales. Lo an 

terior es debido a la economía de combusti~de la alter 
~ . 

nativa # 3 $ 63,097,000 M.N. contra $ 64,438,000 M.N. 

de la alternativa # 4-B. Esta diferencia apenas apreci~ 

ble, se compensa con el ahorro representado en la inver~ 

sión inicial y en los costos fijos. 

6.- Es te resultado es esperado. El hecho de producir primero 

vapor, para después transformar esa en~rgía en electrici

dad, implica dos transformaciones de energía que obviamen 

te deben aumentar la entropia del sistema. Los turboge-

neradores de gas son, desde ese punto de vista, mejores,

teniendo sin embargo la desventaja de ·ser más caros. 

7.- También el hecho de trabajar una turbina de vapor a con-

densación total es sumamente antieconómico, ya que se es-

tá desperdiciando todo el calor latente del vapor. Lo -

8 



ideal sería agotar el vapor de la turbina has ta una pre-

si6n ba ja. En e s te caso no e s pos i ble, debido a que el

proceso no r equiere de vapor de ba ja presi6n. 

8 .- Otro punto a f avor de la alternativa # 4-B y tallibién de 

la # 4-A, es s u e lasticid d _ ~e o~er ci6n, mayor que en 

las alternativas # 1, 2 , y 3. 

9.- Algo que debe notarse es que el sistema de desmi neraliza

ción práct i camente no cambia para todas l as alternativas

y que a l go que s i i nfluye en el cos to es el s atisfacer las 

demandas de agua de enfriamiento del condensador del tur

bogenerador. 

10 .- La a l ternat i va # 4-B, aún demos trando s er la más econ6mi 

ca, es l a menos ap licada en Méx ico en la a ctualidad, s im

pleme nte por costumbre de us ar arreglos del t ipo de la al 

t ernat i va # 1. Es tá dentro de los prop6s itos de este mo 

de s t o trabaj o el influir en algo para que el criterio de 

selección de los Servicios Auxiliares tome en cuenta los

hechos demostrados en él. 
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DIAGRAMAS DE FLUJO 
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Evaluaci6n de la Alternativa # 1 

A) Torres de Enfriamiento 

gasto .. 142,955 gpm · 

costo base • $ 1,210,000 U.S. 

(1,210,000 X 1.95) 1.65 $ 3,893,175 u.s. 

3,893,175 X 1.75 $ 6,813,056 u.s. 
costo total • $ 85,163,200 M.N. 

B) Condensadores 

C) 

area • 27,875 ft 2 

costo base • $ 100,350 u.s. 
costo base actualizado • 100,350 x 1.65 • $165,577 U.S. 

costo modular básico • 100,350 x 3.29 • $330,151 u.s. 
costo total del condensador • 330,151 + (165,577 - 100,350) 

$ 395,378 u.s. 
costo total • $ 4,942,225 M.N. 

Bombas 

a) flJ77 gpm y 70psi • . 425,390 C/H 

b) 142,955 gpm y 70psi - 10,006850 C/H 

c) 2650 gpm y 850psi 2,252,500 C/H 

d) 452 gpm y 63psi 23,956 C/H 



e) 1828 gpm y 50psi • 91,400 . C/H 

f) 730 gpm y 70psi 51,100 C/H 

a) 425,390 C/H 

costo base • $ 15,952 u.s. 
15,952 X 1.28 X 1.75 • $ 35,733 U.S. 

35,733 X 1.58 • i 56,519 U.S. 

b) 10,006,850 C/H 

costo base • $ 375,257 u.s. 
375,257 X 1.28 X 1.75 • $ 840,575 U.S. 

840,575 X 1.58 • i 1,328,109 U.S. 

c) 2,252,500 C/H 

costo base a $ 84,469 u.s. 
84,469 X 1.28 X 1.75 = $ 189,210 U.S. 

189,210 X 1.58 • $ 298 1 952 U.S. 

d) 23,956 C/H 

costo base .. i 1,000 u. s. 
1,000 X 1.28 X .., .75 = $ 2,240 u.s. 
2,240 X 1.58 .. $ 2222'.Z u.s. 

e) 91,400 C/H 

costo base $ 3,428 u. s. 
3,428 X 1.28 X 1.75 = $ 7,678 u.s. 
7,678 X 1.58 .. $ 122121 u.s. 

f) 51,100 C/H 

costo base = $ 1,916 u. s . 

1,916 X 1.28 X 1.75 = $ 4,292 u. s. 
4,292 X 1.58 = ~ 6 2z82 u.s. 
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costo total de las bombas $1; 706 ,032 u.s. 
costo total $ 21,325, 400 M.N. 

D) Caldera y Desaereador 

gasto 1,268,502 lb/hr 850psig y 900°F 

costo base $ 4,500,000 u. s. 
4,500,000 X (1.22 + 0.24) 1.65 $ 10,840,500 u.s. 
10,840,500 X 1.96 $ 21,247,380 u.s. 
costo total $ 265,592,250 M.N. 

E) Turbogenerador 

costo base de . la turbina de .. vapor . = ·$ . 7,638,063 u.s. 

costo_ del generador $ 2,000,000 u.s. 
costo base del turbogenerador = $ 9 ,638,063 U.S. 

9,638,063 X 1.46 $ 14,071,572 ú.s. 
costo total $ 175,894,65() M.N. 

F) Desmineralizador 

resina carboxílica 

0 . 0035 (1153)(310)(24) 
20 

resina cati6nica 

0.0035 (1153)(55)(24) 
1 !) 

resina ani6nica 

0 . 0035 (1153)(55)(24) 
17 

1500 ft3 

355 tt3 

313 tt3 
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resina carboxílica $ _162,000 u.s. 
resina cati6nica ' ·~:Jt..AJ18'20 u.s. 
resina ani6nica ' 118,800 u.s. 
desgasi.ficador ' ' 6?~·000 u.s. 
tanque resina carboxílica $ 810,000 u.s. 
tanque resina cati6nica ' 189,000 u.s~ 

tanque resina ani6nica $ 167 ,400 u.s. 

' 1,554,020 u.s. 
1,554,020 X 1.3 • $ 2,020,226 U.S. 

costo total $ 25,252,825 M.N. 

G) Pretratamiento 

a) Filtros gravimétricos 

gasto ~77 gpm 

costo base $ 1,430,843 u.s. 
1,430,843 X 1.) 

b) Dosif:j.cador 

$ 1,8~,096 u.s. 

costo s ~.ooo u.s. 

costo total $ 24,001,200 M.N. 

H) Unidad de tratamiento de Condensado Aceitos9 

coalescedor • $ 186.200 u.s. 
costo total 
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I) Unidad de tratamiento de Condensado Limpio 

a) filtros de carbón activado · 

b) intercambiador de iones de cama mixta 

a) filtros de carbón activado 

gasto 1828 gpm 

costo base $ 174,857 u.s~ 

174,857 X 1.3 $ 227,314 u.s. 
b) desmineralizador de cama mixta 

gasto 1828 gpm 

resina cati6nica 

0.0035 (1828)(15)(24) 
15 

resina ani6nica .. 

155 ft3 

0.0035 (1828)(15)(24) e 135 ft3 
17 

resina cati6nica . 

resina ani6nica · 

tanque de cama mixta 

228,960 X 1.3 

# 16,200 u.s. 
$ 48,060 u.s • 

. $ 164,700 u.s. 

$ 228,960 u.s. 

$ 297,648 u.s. 

costo total $ 6,562,025 M.N. 
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Costos de Operaci6n: 

A) Combustible 

gasto 109,075 lb/br 

costo del gas natural 0.085652019 pesos/lb 

horas de operaci6n al año 7920 hr/año 

gasto anual 863,874,000 lb/año 

costo total • 73,992,552 pesos/año 

B) Reactivos 

a) alumbre para el pretratamiento 

b) ácido sul.f"úrico para las resinas cati6nicas 

c) sosa para las resinas aniónicas 

a) alumbre 

gasto f:IJ77 gal/min 

gasto anual 

· 0.000125 lb/gal 

gasto de . alumbre 

2,887,790,400 gal/año 

3f:IJ,973.8 lb/año 

costo del alumbre • 1586 pesos/ton 

costo total 259,772 pesos/año 

b) ácido sulfúrico 

gasto desmineralizador 3843 Kg/día 

cama mixta 1484 Kg/día 

gasto total 1757.910 ton/año 

163.735Ton/año 

costo del ácido sulfúrico 535 pesos/ton 

costo total 940 ,482 pesos/año 
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c) sosa (NaOH) 

gasto ~esmineralizador 

cama mixta 

· 1921 Kg/día 

742 kg/día 

gasto total 878.79 ton/año 

costo de la sosa • 1925 pesos/año 

costo total 1,691,671 pesos/año 

108 

NOTA: el polímero para el . coalescedor, del cual se gastan~ 

1.9 ton/año, representa un costo despreciable. 

C) Operadores 

Se estima su costo en 1,500,000 pesos/año en 

b_ase a plantas en .operaci6n. 



Evaluación de la Alternativa # 2 

A) Torres de En.Criamiento 

gasto 154,930 gp• 

costo base $ 1,309,000 u.s. 
(1,309,000 X 1.95) 1.65 $ 4,211,708 u.s. 
4,211,708 X 1.75 7,370,489 u.s. 
costo total • $ 92,131,113 M.N. 

B) Condensadores 

area • 54,625 rt2 

co13to base ' 196,650 u.s. 
costo base actualizado 196,650 X 1.65 • $324,473 

costo modular básico 196,650 X 3.29 $646,979 

costo total del candensador • 646,979 + (324,473 

- 196,650) $ 774,802 u~s. 

costo total • 1 9,685,025 B.N. 

C) Bombas 

a) 6432 gpm y 70psi 

b) 154,930 gpm y 70psi 

c) 1404 gpm y 850psi 

d) 1,691 gpm y 275psi 

450,240 C/H 

10,845, 100 C/H 

1,193,400 C/H 

465,025 C/H 
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e) 884 gpm y 63psi 55,692 C/H 

f) 2,263 gpm y 50psi • 113,150 C/H 

g) 730 gpm y 70psi 51,100 C/H 

a) 450,240 C/H 

costo base $ 16,890 u.s. 
16,890 X 1.28 X 1.75 $ 37,834 U.S. 

37,834 X 1.58 • $ 59,778 U.S. 

b) 10,845 ,100 C/H 

costo base. $ 406,695 u~s. 

406,695 X 1.28 X 

910,997 X 1.58 

1.75 - $ 910,997 u.s. 
$ 1,439.375 u.s. 

e) 1,193,400 C/H 

costo base • $ 44,760 u.s. 
44,76o X 1.28 X 1.75 m $ 100,262 U.S. 

100,262 x 1. 58 $ 158,414 u·.s. 
d) 465,025 C/H 

costo base $ 17,445 u.s. 
17,445 X 1.28 X 1.75 = $ 39,077 U.S. 

39,077 X 1.58 $ 61 ,742 U.S. 

e) 55,692 C/H 

costo base • $ 2,085 U.S. 

2,085 X 1.28 X 1.75 = $ 4,670 U. S. 

4,670 X 1.58 $ 7,379 U.S. 

f ) 113,1 50 C/H 

costo base 

4 , 245 X 

9 , 509 X 

$ 4,245 u.s. 
1.28 X 1.75 = $ 9 , 509 U. S . 

1.58 $ 1 5 , 0 24 u. s. 
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p;) 51 , 100 C/H 

costo base $1,920U. S. 

1,920 X 1·.28 

4,301 X 1.58 

X 1.75 $ 4,301 U. S. 

$ 6 , 796 u.s. 

costo toal de las bombas $ 1,748,508 u.s~ 

costo total $ 21,856,350 M.N. 

n) · c1adera y Desaereador 

&) · caldera de vapor de alta presi6n 

b) caldera de vapor de media presi6n 

a) caldera de vapor de alta presi6n 

gasto 672,000 lb/hr 850psig y 9ooºF 

costo base =- $ 2,300,000 u.s. 
2,300,000 

5,54-0, 700 

X (1.22 + 0.24) 1.65 $ 5,54-0,700 U.S. 

X 1.96 $ 10,859,772 U.S. 

b) caldera de vapor de media presi6n 

gasto 810,000 lb/hr 275psig y 600°F 

costo base $ 2,900,000 u.s. · 
2,900,000 X (1.22 + 0 . 24) 1. 65 $ 5,4-07,050 U. S. 

5 ,407 , 050 X 1.96 ~ 10,597,818 U.S. 

costo total de las calderas ~ 21,457,5~0 u. s. 
costo total :i> 268, 219 , 875 1'1 .N. 

~) Turbo~enerador 

costo base de la turbina de vapor J 7 , 638 ,063 u.s. 
costo del generador ~ 2 , 00ú , OOü U • .:> . 
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costo base del turbogenerador ~ 9 . 638,063 u. s. 
9,638 , 063 X 1 .46 ~ 14 ,071 , 572 u.s. 
costo total 

F) Desmineralizador 

gasto 1152 gpm 

(como el gasto es igual que en la alternativa# 1, los ft3 de 

las resinas, y su costo es el mismo ) 

costo total $ 25,252,825 M.N. 

G) Pretratamiento 

a) Filtros gravimétricos 

gasto 64}2 gpm 

costo base $ 1,51 6 , 405 U.Sé 

1,516, 405 X 1.3 $ 1,971,326 u. s. 
b) Dosificador 

cesto ~ 60 ,000 u.s. 

cos to total $ 25 ,391 , 575 M.N. 

H) Unidad de tratamiento de Condensado Aceitos o 

coalescedor $ 186 , 200 u.s. 
costo total $ 2 ,452 , 500 M.N. 



I) Unidad de tratamiento de Condensado Limpio 

a) filtros de carb6n activado 

b) intercambiador de iones de cama mixta 

a) filtros de carb6n activado 

gasto 2263 gpm 

costo base $ 205,581 u.s. 
205,581 X 1.3 $ 267,255 U. $. 

b) desmineralizador de cama mixta 

gasto 2263 gpm 

resina cati6nica 

0.0035 (2263)(15)(24) 
15 

resina ani6nica 

0.0035 (2263)(15)(24) 
17 

·resina cati6nica 

resina ani6nica 

tanque de cama mixta 

168 .rt3 

$ 21,060 u.s. 
$ 59,4-00 u.s. 
$ 189,000 u.s. 

269 , 460 X 1. 3 

$ 269,460 u.s. 

' 350,298 u.s. 
costo total • $ 7,719,413 M.N. 
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Costos de Operación: 

A) Combustible 

gasto 119,553 lb/hr 

costo del gas natural 0.085652019 pesos/lb 

horas de operación al año 7920 hr/año 

gasto anual 

costo total. 

B)" Reactivos 

91.¡.6,859,760 lb/año 

81,100,1.¡.50 pesos/año 

a) alumbre para el pretratamiento 

b) ácido sulfúrico 

c) sosa 

a) alumbre 

gasto 6432 gal/min 

gasto anual 

0.0001 25 lb/gal 

gasto de alumbre 

3,056,1.¡.86 ,L¡.QO gal/año 

382,060.8 lb/año 

costo del alumbre = 1586 pesos/ton 

costo total 274,947 pesos/afio 

b) ácido sulfúrico 

173.30.oton/año 

gasto desmineralizdor 1267 .85 ton/año 

cama mixta 60 6. 51 ton/año 

gasto total 1871.¡..35 ton/año 

costo del ácido sulfúrico 535 pesos/ton 

costo total 1,002 , '783 pesos/año 

111.¡. 
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c) sosa (NaOH) 

gasto • desmineralizador 633 toniaño 

cama mixta 303 taon/año 

gasto total • 93?.18 ton/año 

costo de la sosa • 1925 pesos/ton 

costo total • 1,804,072 pesos/año 

C) Operadores 

Se estima su costo en 1,500,000 pesos/año en 

base a plantas en operaci6n 



Evaluación de la Alternativa # 3 

A) Torres de Eniriamiento · 

gasto 130,418 gpm 

costo base $ 1,105,500 u.s. 
(1,105,500 X 1 . 95 ) 1. 6 5 3,556,946 

3,556,946 X 1.75 = · i 6,224,656 . U.S. 

costo total $ 77,808,200 M.N. 

B) Condensadores 

No existen 

C) Bombas 

a) 5698 gpm y 70psi 40,000 C/H 

b) 130 , 418 gpm y 70psi 9 ' 126, 260 C/H 

c) 490 gpm y 850psi 416 , 500 C/H 

d) 1 691 gpm y 275psi 465 ,025 C/H 

e) 1380 gpm y 50psi 69,000C/H 

f) 730 gpm y 70psi 51 , 100 C/H 

a) 40,000 C/H 

costo base $ 14,955 u. s. 
14,955 X 1.28 X 1 . 75 $ 33,499 u. s. 
33,499 X 1 . 58 :J 52 , 928 u. s. 

b) 9 ,126 ,260 C/H 

costo base $ 342,345 u • .s . 
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342,345 X 1.28 X 1.75 $ 766,853 u.s. 
766,853 X 1.58 $ 1,211,628 u.s. 

c) 416,500 C/H 

costo base $ 15,615 u. s. 
15,615 X 1.28 X 1.75 t 34,978 u.s. 
34,978 X 1.58 $ 221262 u. s. 

d) 465,025 C/H 

costo base $ 1? ; 445 u. s. 
17,445 X 1.28 . X 1.75 $ 39,077 u.s • 
39,077 X 1.58 1 61.7.42 u.s. 

e) 69,000 C/H 

costo base $ 2,595 u.s. 
2,595 X 1.28 X 1.75 $ 5,813 u.s. 
5,813 X 1.58 1 ~ 1 182 u.s. 

f) 51,100 C/H 

costo base $ 1,920 u.s. 
1,920 X 1.28 X 1.75 .. $ 4,301 u.s. 
4,301 X 1.58 $ 612~6 u.s. 

costo total de las bombas $ 1,397,544- u.s. 
costo .total $ 17 1 469 1 300 M.N. 

D) Calderas y Desaereador 

a) caldera de vapor de alta presi6n 

b) caldera de vapor de media présión 
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a) caldera de vapor de alta presión 

gasto 235,000 lb/hr 850psig y 9ooºF 

costo base $ 1,000,000 u. s • 
1,000,000 X . ( 1. 22 + p.24) 1.65 $ 2,409,000 u.s. 
2,409,000 X 1.96 :j) 412211640 u.s. 

b) caldera de vapor de media presión 

gasto 810, 000 lb/hr 275psig y 600°F 

costo base $ 2,900,000 u. s. 
2,900,000 X (1.00 + 0 .13 ) 1 . 65 $ 5,407,050 u.s • 
5,407 ,050 X 1.96 . 1 10 15921818 u.s. 

costo total de las calderas $ 15,319,458 u.s_ 
costo total $ 1 91 149 3 1225 ff.N. 

E) Turbogenerador 

costo bas e de la turbina de gas $ 14,022,063 u.s. 
costo del generador $ 2 ,000,000 u. s. 
costo base del turbo generador $ 1 6 ,022 ,063 u.s. 
1 6 ,022,063 X 1.46 $ 23,392~213 u. s. 
costo total $ 292 1402 1663 M.N. 

F) Desmineralizador 

gasto 11 51 gpm 

(como el ~asto e s i gual que en la alternativa # 1, los ft 3 de 

las re s inas, y su costo e s el mismo) 

cos to total $ 25 , 252 1825 M. N. 
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G) Pretratamiento 

a) Filtros gravim6tricos 

gasto 5698 gpm 

costo base $ 1,339,489 u.s. 
1,339,489 X 1.3 $ 1,741,336 U. S. 

b) Dosificador 

costo $ 60,000 u. s. 

costo total $ 22,51 6 ,700 M.N. 

H) Unidad de tratamiento de Condensado Aceitoso 

coalescedor $ 186,200 u.s. 
costo total $ 2,452,500 M.N. 

I) Unidad de tratamiento de Condensado Lillpio 

a) Filtros de carb6n activado 

b) Intercambiador de iones de cama mixta 

a) filtros de carbón activado 

gasto 1380 gpm 

costo base $ 143,215 u.s. 
143,215 X 1.3 $ 186,180 U.S. 

b) desmineralizador de cama mixta 

gasto 1380 gpm 

resina· cati6aica 



0.0035 (1380)(1 5)(24) 

15 

resina aniónica 

0.0035 (1380)(15)(24) 

17 

resina catiónica 

resina ani6nica 

tanque de cama mixta 

184,680 X 1.3 $ 240,084 u.s. 

costo total $ 5,328,300 M.N. 

Costos de Ope ración: 

A) Combustib·le 

gasto 93,013 lb/hr 

116 ft3 

102 ft3 

$ 11,880 u.s. 
$ 32,400 u.s. · 
# 140,000 u.s. 

$ 184,680 u.s. 

costo del gas natural 0 . 085652019 pesos/lb 

horas de operación al año 7920 hr/año 

gasto anual 

costo anual 

B) Reactivos 

a) alumbre 

73 6 ,662,960 lb/año 

63,096, 670 pesos/año 

b ) ácido sulfúrico 

c) s os a 
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a) alumbre 

· gasto 5698 gal/min 

.gasto anual a 2,707,689,600 gal/año 

0.000125 lb/gal 

gasto de alumbre 

costo del alwabre 

338,461.2 lb/año • 153.524 ton/año 

1586 pesos/ton 

costo total 

b) ácido sulfúrico 

243,571 pesos/año 

gasto desmineralizador 

·cama mixta 

1266.75 ton/año 

369.86 ton/año 

gasto total' 1636.61 ton/año 

costo del ácido sulfúrico 535 pesos/ton 

costo total 875,586 pesos/año 

c) . sosa (NaOH) 

gasto desmineralizador 633.37 ton/año 

cama mixta 184.93 ton/año 

gasto total 818.30 ton/año 

costo de la sosa 1925 pesos/ton 

costo total 1,575,228 pesos/año 

C) Operadores 

Se estima su co.sto en 1,500,000· pesos/año en 

base a plantas en operaci6n 
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~valuación d.e la Alternativa ;i <+-.ti. 

A) '.forres de Enfriamiento 

¡;;asto 136 , 546 p;pm 

costo base ~ 1,155 , 389 U. S. 

1 ,1 55 , 389 X 1 . 95 X 1 . 65 

3 , 717 ,464 X 1 . } 5 $ 6 , 505 , 562 U . 8 ~ 

costo total 

B) Condensadores 

área 13 , 656 ft 2 

costo base ~i 49 ' 162 u. s. 
costo bas e actualizado 49 ,1 62 X 1 . 65 = $ 81,117 

costo modular básico 49 ,1 62 X 3.29 ~ 161,743 

. costo total de l condensador 161,743 + (81,11 7 

- 49 ' 162 ) ~~ 193, 698 u. s . 
costo total $ 2,241,225 N. N. 

C) Bombas 

a) 5885 fq)m y 70ps i 411,950 C/II 

b) 136 , 546 iwm y 70psi 9 , 558 , 220 C/H 

c) 719 p:pm y 850 ps i 611, 150 C/H 

d) 1 , 691 r:wm y 275us i 465 , 025 C/H 

e ) 221 r:;pra :i G3ps i 13,923 G/ H 



f) 1S94 fq) m y 50psi 

~) 730 ~9m y 70psi 

'/9 , 700 C/ E 

51, 100 G/H 

a ) 411 , 9 50 C/H 

cos to base 

15 , 450 X 1 . 28 X 1 . 75 $ 34, 608 u . s ~ 

34, 608 X 1. 58 

b) 9 , 558 , 220 G/H 

costo base ' ~ 358 ,.4~ U. 3 . 

3 58 ,4~ X 1 . 28 X 1 . 75 $ 802 , 906 u. s. 
802 , 906 X 1 . 58 ;~ 1, 268 , 591 u. s. 

c) 611, 150 G/ H 

cos to base 

22 , 920 X 1 . 28 X 1 . 75 i~ 51,341 u. s. 
51, 341 X 1 . 58 ~t s 1 , 119 u ~ s . 

d) 465 , 0 2S G/H 

cos t o bas e "' 1? ,445 u. s. 
·~ 

17 , 445 X 1 . 28 X 1 . 75 1$ 39 , 077 U. 3 . 

39 , 0? '? X ·1. 58 ,!!-
i P 61 1742 u. s . 

e) 13, 923 C/ll 

cos to ba se ... 700 u. s . iP 

700 X 1 . 28 X 1. r¡ 5 •' 1 , '.)68 u . ;j . ..,, 

1 , 558 X 'I. )8 <i> 2 147'? u . ~ . 

.f) /9 , 7uu 1.J/ li 

costo bas e .., C: , 985 U . G. 

2 , :Jd :) X ·: . 28 X ' 1 • I-.; ..,, ó , ü8ü u. 0. 

ó , 08b X ... , • /d .; ·¡v 2 2u,. u • ..J e 
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g) 51 , 100 C/H 

costo base i 1,920 u. s. 
. 1,920 X 1.28 

4,301 X 1.58 

X 1.75 $ 4,301 U.S • 

i 6,796 u.s. 

costo total de las bombas i 1,485,970 u.s. 
costo total $ 18, 574, 625 M.N. 

D) Calderas y Desaereador 

a) caldera de vapor de alta presi6n 

b) caldera de vapor de media presi6n 

a) caldera de vapor de alta presión 

gasto 344,250 lb/br 850psig y 900°F 

costo base 

1,4DO,OOO 

3,372,600 

$ 1,4DO,OOO U. S. 

X (1.22 + 0. 24) 1.65 

X 1.96 $ 6 ,610,292 

b) caldera de vapor de media presión 

$ 3,372,600 u.s. 
u.s. 

gasto = 810,000 lb/br 275psig y 600°F 

costo base 

2,900,000 

5,4D7 ,050 

i 2,900,000 u. s. 
X (1.00 + 0.13) 1.65 $ 5,4D7,050 U.S. 

X 1.96 $ 10,597,818 U.S. 

costo total de las calderas i 17,208,114 U.S. 

costo total $ 215,101,425 M.N. 
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E) Turbogenerador 

costo base de la turbina de gas $ 8,841,733 u. s. 
costo base de la turbina de vapor= $ 511,528 u. s. 
costo del gene:rrador $ 2 , 000 , 000 u. s. 
costo base del turbogenerador $ 11,353 ,261 u. s. 
11,353,261 X 1.46 $ 16,575,761 U. S. 

costo total $ 207,197,013 M.N. 

F) Desmineralizador · 

gasto 11 52 gpm 

(como el gasto es igual que en la alternativa # 1, los ft3 de 

las resinas y su costo es el mismo) 

costo total $ 25,252,825 M.N. 

G) Pretratamiento 

a) Filtros gravimétricos 

gasto 5885 gpm 

costo base $ 1,384,562 u. s. 
1,384,562 X 1.3 

b) Dosificador 

$ 1, 799 , 931 u. s. 

costo $ 60 ,000 u.s. 

costo total $ 23,249,138 M.N. 

II ) Unidad de tratamiento de Condens ado Aceitoso 

coalescedor i> 186 , 200 u. 0 . 

cos to total 
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I) Unidad de tratamiento de Condensado Limpio 

a) Filtros de carbón activado 

b) Intercambiador de iones de cam~ mixta 

a) filtros de carbón activado 

b) 

gasto 1594 gpm 

costo base $ 158,330 U. S. 

158,330 X 1.3 i 2t>zz8~ u. s . 

desmineralizador de cam¡:¡. mixta 

gasto 1594 gpm 

resina catiónica 

0.0035 ( 12242 ( 122 ( 242 - 134 f't3 
15 

resina ani6nica 

0.0035 (12242(122(242 .. 118 ft3 
17 

resina catiónica $ 15, 120 u.s. 

resina aniónica $ 40,500 u.s. 

tanque de cama mixta $ 153,900 u. s . 

209,520 X 1.3 

costo total 

$ 209,520 u. s . 

$ 272 ,376 u. s . 

$ 21977 1 263 M. N. 
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Costos de Operación: 
' 

A) Combustible 

B) 

a) 

gasto 98,895 lb/hr 

costo del gas natural 0.085652019 pesos/lb 

horas de operación al año 7920 horas/año 

gasto anual 

costo anual 

Reactivos 

a) alumbre 

783,248,400 lb/año 

67,086,807 pesos/año 

b) ácido sulfúrico 

c) sosa 

alumbre 

gasto 5885 gpm 

gasto anual 2,796,552,000 gal/año 

0.000125 lb/gal 

gasto de alumbre 

costo del alumbre 

349, 569 lb/año 

1586 pesos/ton 

costo total 251,565 pesos/año 

158.562 ton/año 

b) ácido sulfúrico 

gasto . desmineralizador 

cama mixta 

1267.85 ton/año 

427.21 ton/año 

gasto total 1695.06 ton/año 

costo del ácido sulfúrico 535 pesos/ton 

costo total 90 6 ,857 pesos/año 
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c) sosa 

¡¡;a sto desmineri:ilizad or 

cama mixta 

gasto total 8 4 7 . 53 ton/año 

6 33 . 92 ton/año 

213 . 61 ton/año 

costo de la sos a 1925 p esos/ton 

costo total 1, 631,495 pes os/año 

C) .Operadores 
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L'valuación de la Alternativa #('!JD 

A) Torres de Enfriamiento 

~asto 130 ,418 gprn 

costo base $ 1,105 , 500 u.s. 
(1,105,500 X 1.95) 1.65 1 3,556,946 U. S. 

3,556,946 X 

costo total 

1.75 

1 

$ 6,224,656 u.s.· 
77,808,200 M.N. 

B) Condensado·res 

No existen 

C) . Bombas 

a) 5704 gpm y 70psi 

b) 130,418 gpm y 70psi 

e) 2183 gpm y 850psi 

d) 1380 gpm y 50psi 

e) 730 gpm y 70psi 

a) 399 , 280 C/H 

399,280 C/H 

9 , 129, 260 C/H 

1,855,550 C/H 

69,000 C/H 

51, 100 C/H 

costo base $ 14,970 u. s. 
14,970 X 

33,533 X 

1.28 X 1.75 $ 33,533 U.S. 

1.58 1 52,982 u.s. 
b) 9, 129, 260 C/H 

costo base $ 342,345 u. s. 

.., 



342,345 X 1.28 X 

766 ,853 X 1.58 

c) 1,855,550 C/H 

1.75 $ 766,853 

$ 1,211,628 u~s. 

costo base $ 69,585 u.s. 

u.s. 

69,585 X 1.28 X 1.75 $ 155,870 U.S. 

155,870 X 1.58 $ 246,275 U. S . 

d) 69,000 C/H 

costo base s· 2.595 u.s. 
2,595 X 1.28 X 1.75 $ 5 ,813 U.S. 

5,813 X 1.58 i 9,185 U.S. 

e ) 51,100 C/H 

costo base $ 1,920 u. B. 

1,920 X 1.28 X 1. 75 $ 4,301 U.S. 

4,301 X 1.58 $ 6,796 U.S. 

cesto total de las bombas $ 1 1 526,866 u.s. 
costo total $ 19,085,825 M.N. 

D) Caldera y Deaaereador 

gasto 1,045,000 lb/hr 850psig y 900°F 

costo base $ 3,250,000 

3,250,000 X (1.22 + 0.24) 1.65 $ 7,829,250 U. S. 

7 ,829,250 X 1.96 $ 15,345,330 U.S. 

costo to~al $ 191,816,625 M.N. 



E) Turbo generadores 

costo base ~e la turbina de gas 

costo base de la turbina de vapor 

$ 5 , 626 , 912 u. s. 
$ 2 , 672,761 u. s. 

costo del generador $ 2,000,000 u. s. 
costo base del turbo generador $ 10, 299 , 676 U.S. 

10,299,676 X 1.46 # 15 , 0 37,523 U. S. 

costo total $ 187, 969 ,038 M.N. 

F) Desmineralizador 

gasto 1151 gpm 

(como el gasto es igual que en la al t ºernati va # 1, las ft3 de 

las resinas y su costo es el mismo) 

costo to~al $ 25,252 ,825 M.N. 

G) Pretratamiento 

a) Filtros gravimétricos 

gasto 5704 gpm 

costo base ~¡ 1,340, 935 u.s. 
1,340, 9 35 X 1.3 $ 1, 743,216 u. s. 

b) Dosificador 

costo $ 60,000 u. s. 

cost o total ~¡ 22 , 540 , 196 M. N. 



H) Unidad de trat amiento de Condens ad o Aceitos o 

coale scedor $ 186 , 200 u . s . 

cos to total Í¡ 2 , L~5 2 , 500 Ii . N • 

I ) Unidad de tratamiento de Condensado Limpio 

a) Filtros de carbón activado 

b) Intercambiador de iones de cama mixta 

a) .filtros de carbón activado 

gasto 1380 gpm 

costo base $ 143,215 U. S. 

143, 215 X 1.3 $ 186, 180 u.s. 

b) desmineralizador de cama mixta 

gasto 1380 gpm 

resina catiónica 

0.0035 ~ 1¿so2~122~242 116 n3 
1 5 

resina aniónica 

0 . 0035 ~12802(122(242 102 n3 
17 

resina catiónica ~ 11 , 880 

resina aniónica ~ 32 , 400 

t anque de cama Llixta ~ 140, '+UU 

;, 184 , 680 

' io.+ , ódv x '1. 3 ¡$ 240 ' 084 u • .s. 

costo total 

u. ;:;. 



Costos de Operación 

A) Combustible 

B) 

a) 

gasto 94-,990 lb/hr 

costo del gas natural 0.085652019 pesos/lb 

horas de operación al año 7920 hr/año 

gasto anual 

costo anual 

Reactivos 

a) alumbre 

752,320,800 lb/año 

64-,4-37,795 pesos/año 

b) ácido sulfúrico 

c) sosa 

alumbre 

gasto 5704- gpm 

gasto anual 2,710,54-0,800 gal/año 

'13 

0 . 000125 lb/gal 

gasto de alumbre 

costo del alumbre 

338,817.6 lb/año 

1586 pesos/ton 

153.685ton/año 

costo total 

b) ácido sulfúrico 

24-3 ,828 pesos/año 

gasto · desmineralizador 

cama mixta 

1267. 85 ton/año 

369.86 ton/año 

gasto total 1637.71 ton/año 

costo del ácido s ulfúrico 535 pesos/ton 

costo total 876 ,1 75 pesos/añ o 



c) sosa 

gasto desmineralizador 

c-a mixta 

. . 

633.92 ton/año 

184.93 ton/año 

gasto total 818.85 ton/año 

costo de la sosa 1925 pesos/ton 

costo total 1,576,286 pesos/año 

C) Operadores 

Se estima su costo en 1~500,000 pesos/año en

base a plantas en operación. 
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