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CAPITULDO 1.

INTRODUCCION.,

El estudio de aquéllas Industrias que son indispensables para sa-
tisfacer las necesidades primordiales de una Sociedad es de suma impor-
tancia, pues de ellas depende, en gran parte, el desarrollo Econfmico -

de los Paises. A £stas se les da el nombre de Industrias Bfsicas.

Entre las Industrias B&sicas con que contamos en la actualided, =
la mfs importante es la INDUSTRIA PETROLERA, porque en la mayorfa de ==

las materias que emplea el hombre se utiliza el PETROLEQ 6 algunos de -
los productos que de &1 se obtienen. Confirma lo anterior el dato esta-
distico de que éi 93 % de la energfa consumida en nuestro Pafs, es pro-
porcionada por esta Industria conocida por nosotros como PETROLEODS ME=-

XICANOS ( PEMEX ).

Dentro de los hallasgos mfs recientes de Hidrocarburos en la Repfi-
blica Mexicana, se encuentran lus.yacimientne en los Estados de TABAS -
CO y CHIAPAS. La importancia de estos yacimientps es relevante, ya gue=
su produccifin contribuirf en un alto percentaje s satisfacer las nece——

sidades de productos derivados del petrSlean.

Desde que se inicif la Explotacifin ( Perforacifn ) de los yaci

mientos de Gas-Aceite en los Estados de Tabasco y Chiapas y debido a la

gran cantidad de Hidrocarburos de estos yacimientos, Pgtrﬁlens Mexica-

nos vif la necesidad de desarrollar instalaciones para el aprovechamien

to del Gas asociado con el Aceite.



En base a las condiciones que prevalecen en las Baterias de Separacién -
y principalmente a las caracterfsticas FIsicas de los Flufdos manejados, se ha
observado, que de la corriente gaseosa separada se Condensan Hidrocarburos pe-
sados y Agua, tanto en las 1fneas gue transportan el Gas ( Gasoductos ) a las-
Plantas Endulzadoras, como en las lfneas de Vapores de los Tangues de Almacena
miento. Por tal motivo ha sido necesaric desplazar esa Gasolina ( Limpieza de
Gasoductos ) mediante corridas periddicas de Embolos Mecénicos ( diablos ) en-
el primer caso, y colocar Tanques acumuladores en el segundo; resolviendo par-
cialmente mediante estos sistemas las alteraciones en la operacidn del equipo-
indicado. E1 aparato que se utiliza en Limpiezas de Gasoductos recibe general
mente el nombre de Diablo y consiste en varios discos metdlicos con bordes de-
Hule unidos por un eje comin gue lleva una partficula Radicactiva para su fécil

localizacidn en caso de que se atore en la 1lfnea.

Otro tipo de Diablos ademds de los discos de Hule, llevan cepillos de -
cuerdas aceradas y cuchillas raspadoras de Oxidos.

Para proceder a correr el Diablo se introduce é&ste en cédmaras especiales
denominadas Trampas de Diablos instaladas en cada uno de los Gasoductos, loca-
lizadas tanto a la llegada al centro de recibo como a la salida del centro de—
envio.

Dichos Hidrocarburos ( Gasolina ) se acumulan a lo largo de los diferen—
tes Gasoductos en los llamados Columpios ( cambios verticales en la direccidn-
de la Tuberfa debido a accidentes del terreno ) obstruyendo las 1fneas.

Lo anterior dié origen al desarrollo de la presente Tesis en la gue se -
indican las condiciones actuales de operacién, caracteristicas Fisicas de los-
Flufdos manejados y el procedimiento para la recuperacién y aprovechamiento de
estos Hidrocarburos Condensados.

De las gréficas y andlisis gue se han hecho en este Campo se ha observa-
do gue las Gasolinas provienen de la Expansién, cambios de Temperatura y Tiem

po de Residencia del Aceite y el Gas recidual al pasar de los Separadores de —
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Baja Presién, a tangues de almacenamiento; por lo que se considera el Equipm"cg

rrespondiente para su recuperacién y aprovechamiento.

Para la realizacién de esta Tesis, se tom§ en consideracién razones muy-—
importantes; primero que es el Campo gque mds Aceite y Gas produce en el Distri
to Comalcalco en el Estado de Tabasco, segundd el alto contenido de Licuables-
gue se tiene, y tercero‘que es uno de los Campos descubiertos recientemente en

la Zona Sur de nuestro Pafs.

En lo que se refiere a Costos, se tratardn en una forma global de acuer-
do al Equipo necesario, y asf sacar conclusiones sobre la viabilidad del pro—

yecto.
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TABLA # 6.0

EQUIPD DE MEDICION DEE ACEITE

Y GA

w

, MEDICION DE GAS

REGISTRADGOR PORTA PLACA

MARCA RANGO LOCALIZACION CONSTANTE MARCA TAMARD DIAM.(PLG)

MMPCD
VICAL  50x142 Medicifin A.P ' —=-  ROBINSON 12" 5
w 100x1500 " n — DANIEL 6% -
. 100x1500 L . --=-  DANIEL 6" 2
N 100x1500 Gas a Proceso 1.6662 ROBINSON 4" 8
b 100x1500 Gas A.P 1.6662 ROBINSON " 8
i L00x142 Gas B.P 1.2924 DANIEL 14" 10

MEDICION DE ACEITE

PRODUCCION GENERAL DE PO ZOS
TANQUES FACTOR, m°/m> TANQUES  FACTOR mo/m>
TU-1 728 ™M-1 91.43

TV=2 728 TM=2 36475
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CAPITULO 2

GENERALIDADES,

201.-5INOPSIS HISTORICA DEL CAMPO CUNDUACAN.
16—~ Antecedentes y Memoris

El Campo CUNDUACAN pertenece al Distrito de Explotacifin Comalcalco
y se encuentra localizado en el Municipio del mismo nombre en el Estado
ie Tabasco, a 20 Km. al Noroeste de la Ciudad de Villahermosa, Capital

del Estado.

Este Campo se descubrif con la terminacifn del Pozo Cunduac&n # 1

el 19 de Mayo de 1974 disparado en el Intervaloc 4030 - 4047 m.b,m.T,

La Explotacifn de dicho campo comenz8 al abrir a Produccifn ( a -
Bateria ) el 28 de Julio de 1974, el Pozﬁ Cunduacén # 1 con Estrangula-
dor de 5/8 de pulgada y 175 Hg/sz de Presifin en la T.P. con un volfimen
de 9000 Barriles/dfa de Aceite y 13.5 MMPCD de Gas asociado. A partir -
de entonces se continuf con la Perforacifn de Pozos, lo que permitif ==
que en 1975 se terminaran &4; en 1976, 8; y en 1977, l&4; para hacer un -

total de 27 PoZos en Explotacifin en este Campo.

A la fecha se considera que es el mejor campo productor del res, -

va que los Pozos productores son 27, con una produccifn total de

220,000 Bls/dfa de Aceite y 207 MMPCD de Gas, y una produccifn promedio

diaria por Pozo de 9,500 Bls,

El Campo cuenta con una instalacifin de Recoleccifin y Separacifin -
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de aceite y gas ubicada en las inmediaciones del Pozo Cunduacén # 1 «—-
para una capacidad de Trabajo de 220,000 Bls/dfa de Aceite distribufda
en cuatro etapas: Alta Presifn ( A.P. ), Presifn Intermedia.( P.I. ), =
Baja Presifin ( B.P. ), y Tangues de Balgnce ( T.B. ); ademfis equipo de

Bombeo, un Tangue de Condensados, Tangue de Medicifn, Tanque de Almase-
namiento, un Tanque de Flasheo, una Presa API, y lfneas de Transporte -

( Dleoductos, Gasoductos )/.
2.~ VIAS DE ACCESO.

Se tiene acceso al Campo Cunduachn por medio de la carretera Fede
ral Coatzacoalcos-VUillahermosa, en cuyo KilSmetro 130+000 entronca a la

carretera pavimentada que va al poblado de Cunduacfn, de allf prosigue
un camino protegido con Asfalto al Campo Cunduacén, que dista 8 Km. de

la poblacifn mencionada.
3.~ CLIMATOLOGIA

En esta regifn el Clima es cAlido y hiimedo con abundantes llu=—-——
vias de Septiembre a Febrero, la Temperatura mixima es de 40°C y 1a mf-
nima es de 1200, la Precipitacifn Pluvial diaria mfxima es de 21.5 mm.,

y la mensual promedio de 23.0 mm. Los vientos dominantes son del Noroes

te y en época de estfo predominan los del Sureste.
Lo~ CARACTERISTICAS DEL CRUDO DEL CAMPO CUNDUACAN,

Para conocer las caracter{sticas de los Crudos del Campo Cundua-
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chn se recolectan muestras de los diferentes Pozos, las cuales son -
analizadas en los distintos laboratorio instalados por PEMEX en la Zo-

na Sur de nuestro Pafs.

Erz el Laboratorio se utilizan Métodos de Analisis variados -
los cuales se indican pero no se describen, ya que no es el cbjetivo -

de esta Tesis.

Muestra tomada en el Pozo Cunduacén No. 1

PRUEBAS METODO ANALISIS
1.-Peso Especifico a 20/4°C ASTM=D=287 0.878

2.-Grados A.P.I. a 60°F ASTM-D-287 29.600

3.=Viscosidad Saybolt Universal

¢ S.U. ). a 20°C en seg. ASTM-D-88 58.000
4,-Azufre total, % en Peso ASTM-D-129 1.700
5.-Carbfn Ramsbottom, % en Peso ' ASTM=-D-524 4,000
6.-Factor de Caracterizacifin UOP-375=59 12,300
7.-tetales, en ppm. " Absorcifin Atfmica

Fierro 1.350

Cobre 0.010

Nfqual . 2.000

Vanadiao 14,000

8.-resifin de Vapor Reid, en

Lb/Plg® ASTN=-D-323 5.600



9.-Destilacifin HEMPEL a 760 mmHg ASTM~D=-285

o

TIE, C 43,000
5% vol, °C 95,000
10% vol, °C 119.000
20% vol, °C 164,000
30% vol, °C 223.000
40% vol, °C 273.000
50% vol, °C 300.000
60% val, °C 328.000
TFE, c 342,000
10.-Viscosidad Absoluta, Centipoise 25.000
Muestra tomada en el Pozo Cunduachn No. 20.
'PRUEBAS ANALISIS
1.-Peso Especffico a 20/4°C 0.878
2.=Viscosidad Saybolt Universal. Sege.
a).- 37.8°C 68.200
h)e= 54.4°C 54,400
c)e- 99.8°C 38.800
3.-Destilacifin HEMPEL, a 760 mmHg.
TIE % 52.000
5% val, °C 128.000
10% vol, °C 158,000
20% vol, °C 204,000
30% vol, °C 260,000
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40% vol, °c , 299,000
50% vol, °C 330.000
60% vol, °C 338.000
TFE, 9c _ 342,000
Recuperado, % vol . 65,000

4.~ DATOS DE OPERACION.

Presifin mfxima de trabajo:
Alta presifn promedio 210 Kg/sz a la cabeza del Pozo

En descarga de Bombas en Cunduacén 70 Kg/sz.

Temperatura méxima de trabajo.

Temperatura del Crudo 65°C.



°c

TEMPERATURA DEL VAPOR

350

300

250+

200+

150

100+

50
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TABLA # 1

ESTADOD DE POZOS.
POZ0  ESTADD OORIFICIO ACEITE R.G.A. % AGUA PRESION  PRODUCCION
4 ACTUAL Plg m/dla  mo/m> Kge/cm? ACUMULADA
ToP. T.R DE SEF. T.P T.R LIN. m

1 F 2(3/4) 2(1) 1,543 218 0.0 AP B3 8 80 336,156
10 F 2(5/8)  2(3/4) 1,220 268 0.0 B.P 54 52 50 296,140
11 F 2(3/4) 2(7/8) 1,90 218 0.0 AP 96100 91 427,280
12 F e 1 420 181 0.0 B.F 35 -- 12 700,020
13 F 2(5/8) 2(7/8) 1,435 251 0.0 A.P 90 92 83 360,185
14 F 2(1/2) 2(1) 602 212 0.0 B.P 42 45 41 127,624
21 F 2(3/4) 2(1) 2,740 227 0.0 AP 98100 96 621,980
22 F 2(3/4)  2(7/8) 1,617 214 0.0 B.P 60 60 49 346,036
23 F 2(3/4) 2(1)  1,bbb 200 0.0 AP B4 93 B3 288,800
24 F 2(3/4)  2(1) 1,220 188 0.0 B.P 51 55 43 229,360
30 F 2(7/8) 2¢1) 1,058 200 0.0 AP B8l B2 78 212,193

32 F 2(7/8) 2(1) 1,805 250 0.0 8.P 43 52 40 451,250

—6-



33
34
35

40
41
42
43
45
51
53

M ™ ™m ™M M M m

2(5/8)
2(3/4)
2(5/8)

2(3/4)
2(7/8)
2(3/4)
2(5/8)
2(3/4)
2(3/4)
5/8

2(7/8)
2(1)
2(7/8)

2(1)
2(1)
2(7/8)
2(3/4)

- 2(7/8)

2(7/8)
3/4

1,113
1,430
1,721

2,260
1,594
1,500
1,035
1,068

397

208

240
201
171

220
226
190
192
230
235
220

0.0

0.0 ¢

0.0

0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

R.Po

A.P

A.P

A.P

A.P
B.P
B.P
B.P
R.P

B.P

a4

93

98

100
93
53
54
47

92 °

37

a8

95

95

105
91

60

60
58
Se
L4

82

90

a9

93
a8

52

49
45
S0
16

255,990
298,338
294,291

497,200

356,280 -

285,000
198,788
245,640
93,300
45,800



TABLA
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i 2

PRODUCCION D E

GAS Y

ACEITE

1974

PRODUCCION

MES

D E G A S.

MMPCD

FORMACION
Enero —
Febrero —— -
Marzo —————————
Abril ————————
Mayo ————————
Junio -—————————
Julio 0.842
Agosto 10.753
Septiembre 13,645
Octubre 13,645
Noviembre 15,761
Diciembre

18,935

0.842

10,753
13,645
13,645
15,761

18,935

PRODUCCION

D E ACEITE.
Barriles/dfa
FLUYENTE B.N B.M TOTAL
0.553 —— =—- 0.553
7.067 —— ——— 7.067 -
B8.969 —— —— 8.969
B8.986 — me— 8.986
10,970 ——— == 10,970
12,491 ——— me— 12,491




TABLA

RELACION

=]12=

ir 2eR

GAS~-ACEITE Y

RAMAS

OPERANDG.

et ———

Enero
Febrero
Marzo
Abril
Mayo
Junio

Julio
Agosto
Septiembre
Octubre
Noviembre

Diciembre

RGA

271
270
270
270
275

269

1974

RELACION GAS=ACEITE

RAMAS OPERANDO

m3/m3
RGIL % AGUA PROD. FLUYENTE
— 0.0 1
—— 0.0 1
———— 0.0 1
B — 0.0 1
s 0.0 1
—— 0.0 1

B.N

TOTAL

|1

- oan o

- enevesen
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TABLA # 3.
PRODUCCION D E GAS Y ACEITE
1975

MES PRODUCCION PRODUCCIGON

D E G A S. DE ACEITE

MMPCD Barriles/dfa

FORMACION g.N TOTAL FLUYENTE B.N B.M TOTAL
Enero 17.548 ——— 17,548 11,576 ———— ———— 11,576
Febrero 24,890 ———- 24,890 16,852 ——— ———- 16,852
Marzo 21.649 ——— 21.649 10,600 ——i— 10,4108
Abril 28.811 —— 28,811 10,011 ———— —--= 10,011
Mayo 38513 ———- 38,513 25,347 ——— m——— 25,347
Junio 36.844 ———— 36,844 24,306 @ m———— - - 204,306
Julio L4347 —— Ll 347 29,460 mmm— ———— 29,460
Agosto 43.575 ——— 43,575 30,335 =——-= == 30,335
Septiembre 43,214 ——— 43,214 31,628 ———— ———— 31,628
Octubre 59,611 e 59,611 43,508 === —=—= 43,508
Noviembre 64,533 ———— 54,533 47,078 ———— m——— 47,078
Diciembre 66,889 ———- 66,889 48,700 ——— ———= 48,700
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TABLA # 3.A

RELACION EAS—AQEITE Y RAMAS

ODPERANDO.

L9205
MES RELACION GAS-ACEITE RAMAS OPERANDO
m3 / m3
RGA RGIL % AGUA PROD. FLUYENTE B.N. B.M. TOTAL

Enero 269 ——— 0.0 1 —— - 1
Febrero 263 ——— 0.0 2 — e—— 2
Marzo 267 —— 0.0 - 2 — ——— 2
Abril 269 —— 0.0 2 — ——— 2
Mayo 269 —— 0.0 2 — —— 2
Junio 269 —— 0.0 3 -_— _— 3
Julio 268 ———— 0.0 3 — —— 3
Agosto . 255 ———— 0.0 3 — m—— 3
Septiembre 243 —— - D0 4 ——— ——— (A
Octubre Pl e 0.0 B e
Noviembre 266 —— 0.0 4 — —— 4
Diciembre 244 —— 0.0 5 —_— e 5
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TABLA #4
PRODUCCION D E GAS Y ACEITE
1976
MES PRODUCCION PRODUCCION
DE GAS DE ACEITE
MMPCD Barriles/dfa
FORMACION B.N TOTAL FLUYENTE B.N B.M TOTAL
Enero 55.325 —— 55.325 40,192 === === 40,192
Febrera 104.335 —- 104,335 63,453 === =—-= 63,453
Marzo 99.850 —- 99,850 67,136 === === 67,136
Abril 97.619 -—- 97.619 71,097 === === 71,097
Mayo 103.831 -— 103.831 75,165 ——— ——e 75,165
Junio 114.600 ~— 114,600 76,931 === === 76,931
Julio 100.637 ~——— 100.637 75,950 === ==—= 75,950
Agosto 102.262 —— 102,262 83,425 === === 83,425
Septiembre 98,783 -— 98.783 B2,461 === === 82,461
Octubre 105.337 - 105.337 90,237 ——— ~——— 90,237
Noviembre 95.541 —— 95,541 81,710 === -—- 81,710
Diciembre 106.871 ~—- 106.871 74,960 === =——— 74,960
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TABLA # L.A
RELACION GAS - ACEITE Y RRAMAS
OPERANDGO.
1976
MES RELACION GAS-ACEITE RAMF{S OPERANDO
m3/m
RGA RGIL % AGUA PROD. FLUYENTE B.N
Enero 245 ————— 0.0 L ———
Febrero 292 ——— 0.0 6 —
Marzo Sk 0.0 6 S
Abril 24y e 0.0 6 e
Mayo 246 ———— 0.0 | 7 —
Junio 265 « =———— 0.0 2 —
Julio 236 ————— 0.0 7 —
Agosto P | - JE— 0.0 '8 —
Septiembre2l3  —--—- 0.0 9 —
Octubre 207 ———— 0.0 10 -—
Noviembre 208  ~==—- 0.0 10 -
Diciembre 211  —===- 0.0 12 ——

TOTAL
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TOTAL

104,412
117,285

134,597
150,527
163,725

181,696

TABLA # 5
PRODUCCION D E GAS Y ACEITE
1977
MES PRODUCCION PRODUCCION
DE GAS DE ACEITE
MMPCD. Barriles/d{a
FORMACION B.N TOTAL  FLUYENTE B.N B.M
Enero 121.964 ———- 121.964 104,412 —— -
Febrero 140.212 -——- 140.212 117,285 P —
Marzo 162.012 ——— 162,012 134,597 — ———
Abril 180.409 ———- 180,409 150,527 —— ——
Mayo 191.558 -——- 191.558 163,725 ——— ——
Junio 171.757 ~—— 171,757 181,696 — ——
Agosto 207.000 ---- 207.000 220,000 ——— ——

220,000
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LA # 5.A

GAS=ACEITE Y

RAMAS

OPERANDGO.

MES

Enero
Febrero

Marzo
Abril
Mayo

Junio
Julio

Agosto

19979

RELACION GAS-ACEITE

RGA

208

212

214

213

208

191

168

192

m3/m3

RGIL

% AGUA PROD.

e

0.0
DOD

U.D

0.0

RAMAS OPERANDO

FLUYENTE

14
16
17

19
21
20
20

20

B.N

B.M

————

TOTAL

14
16
17

19

21

20

20

20
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2.2.~ DESCRIPCION DE LA BATERIA DE RECOLECCION, SEPARACION, MEDICION Y -

BOMBEO CUNDUACAN 1.

La Bateria definitiva Cunduachn 1 se pusoc en operacifin el 29 de —-
Enero de 1976 con 7 separadores de Baja Presifin, 2 Tangues Verticales-
de almacenamiento de 5,000 Barriles y 5 unidades de Bombeo ( Quintuplex
F.W. con motores de Gas ). Actualmente cuenta con una serie de Equipos
con los cuales se lleva a cabo la Recoleccifin, Separacifin, Medicifin y-
Bombeo, los cuales se describen en esta seccifin.

A esta Bateria concurren los Pozos del Campo Cunduachn, el Poza ==

Iride 156, vy los pozos Samaria 165 y 167.
1) .- EQUIPO DE SEPARACION Y RECTIFICACION.

Los Separadores son recipientes cerrados que se usan para separar-
Gases y Lfquidos de una mezcla dada. Son fabricados con 18mina de Ace-
ro soldadas con aditamentos adecuados en el interior para efectuar una

Separacifin entre dos ftres Fases.

La Separacifn Gas-Lfquido obedece a los principios bésicos siguien

tes:
a).- Proceso mediante el cual es senarado un Liquido de un Gas, de
bido al choque slbito de la corriente del flufdo sobre una --

mampara.

h)e~ La expansifn gue se efectua depende de la naturaleza de los -

flufdos a separar y de la relacifin gue existe entre los dos.

c)o- Sometiendo la mezcla a movimiento Centrffugo, aumenta la efi-
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ciencia de Separacifin, sobre tado cuando el contenido de la Fase L{--

guida es considerable.

A) .- SECCIONES DE UN SEPARADOR.

Para una operacifin eficiente y estable dentro de una amplia gama

de condiciones, los Separadores deberfn tener las secciones gue a con-

tinuacifn
a)o"

B)e=

vy e

se describen.

SECCION DE SEPARACION PRIMARIA.- Para separar el vollimen de
Lfquido de la cnrriénte de Gas Procedente del Pozo. Esta sg
ccifn es itil para eliminar rfpidamente baches lentos de Lf_
guido y grandes gotas de Lfquido de la corriente de Gas para

permitir reducir al minimo la Turbulencia. En esta seccifin
se efectua la Separacifin al chocar el Gas-Aceite con la mam-

para deflectora.

SECCION DE ACUMULACION DE LIQUIDO.- Para recibir y depositar
Los Lfquidos separados. Esta seccifin debe;é tener el sufiem—-
ciente espacio para nanejar Cabezadas de flufdo gue puedan =
ocurrir en una operacifin normal y deberf disefiarse para impe

dir que el 1fquido separado no sea perturbadoc por la corrien
te de Gas., Cuendo hay grandes cantidades de Liguido y hay --

grandes Cabezadas deberf ser necesario sumentar esta seccifin
SECCION DE CEPARACION SZCUNDARIA.~ Csta seccifin permite eli-

minar pequefias part{culas de gotzs de Liguida.

£l principioc de esta seccifin es el Asentamiento por gravedad
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je la corriente de Gas. A partir de gue la base de lo gue se reguiere para el-

sentamiento por gravedad es la reduccién al miInimo de la turbulencia. Esto -

>s importante para disminuir la velocidad del Gas precisamente a la entrada -

del Separador.

1) .-

B).—

SECCION DE EXTRACCION DE NEBLINA. Esta Seccidn estéd diseriada para g}iTi—
nar gotas de Lfguido tan pequefias que no pueden ser asentadas por Grave——
dad. Estas gotas son acarreadas a través de la segunda seccidén de Separa-—
cidén, cuando la Velocidad del Vapor es mayor gue el ritmo de Asentamiento
de partfculas. Los Separadores usuales permiten recuperar un méximo de Li
quido arrastrado de 0.10 Galones de LIquido por MMPC de Gas; 6 bien un m&d
ximo de cerca de 10 ppm de LIquido arrastrado en la mexcla total manejada.
En el Campo de Separadores de Aceite y Gas se emplean dos tipos de Extrac
tores de Neblina. La ¢nica diferencia entre éstos dos tipos es la Inten-
sidad de la Fuerza Centrifuga.

La Fuerza Centrffuga resultante del cambio de direccién del flujo tiene -
el mismo efecto en la Niebla gue un incremento en la Fuerza de Gravedad.
TIPOS COMUNES DE ELIMINADORES DE NEBLINA.

Extractor de Neblina Tipo VANE.

E1l extractor de Neblina de tipo Vane consiste de un laberinto formado por
placas paralelas de metal con cémaras de coleccién & acumulacién. E1 cho
que de las partfculas peguefias da lugar a la formacidén de gotas bastante-
grandes que se forman al ocurrir el asentamiento por gravedad ayudado por
la fuerza Centrffuga, a la superficie del colector.

El 1fquido gue se acumula en los Vanes es enviado a la seccidn de acumula

cién de Lfquidos a través de una tuberfa de drene.

Almohadilla de Alambre.
Un segundo tipo de Extractor de Neblina es una Almohadilla de Alambre. Sin
embargo las fuerzas Centrifugas y Gravitacionales son también usadas en -

la coleccién de peguefias partfculas lfquidas. La partfcula lfquida choca
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con la superficie del metal y fluye hacia abajo a través del espacio capi
lar formado por la Almohadilla de Alambre. En estas condiciones la co- =

rriente continda hacia abajo.

FACTORES QUE INFLUYEN EN LA SEPARACION.
Las principales variables que influyen en la Separacidn son:
La presién de operacién de un Separador depende de la Presidén del Pozo y-

la cantidad de Gas y Crudo gue maneje.

Un cambio en la Presidn afecta las Densidades del Gas y del Aceite en la-

Velocidad permitida y el voldmen real del Flujo.

El efecto neto de un incremento en la Temperatura durante la Separacién -

es un decremento en la Capacidad del Separador.

CAPACIDAD DEL SEPARADOR.

La Capacidad del manejo de Aceite del Separador estd basado en la Rela- -
cién del Volumen normal de Aceite y el tiempo de Residencia en el Separa-—
dor. FE1 cual es usualmente de un Minuto para permitir gue el Gas y el -

Agua se separen del Aceite.
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FIG. 4.- SECCIONES DE UN SEPARADOR
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E).- TIPOS DE SEPARADORES.

Los Separadores de Diferentes manufacturas difieren poco en deta-
lles, pero pueden ser clasificados, de acuerdoc a su forma y su posi- =
cifin como:

Horizontales Cilfndrico.
Verticales Cilfndricos .
Esféricos.
La Separacifin que se lleva a cabo en cada uno de estos recipientes
es muy relativa, pues se efectfia por medios Ffsicos, por ejemplo: E1 -
Agua por mayor Densidad se depositarf en la parte inferior, el Conden-

sado de Hidrocarburos en la parte media y el Gas ocupari la parte supg

riore.

En Cunduachn la Bateria de Separacifin cuenta exclusivamente can Se

paradores Verticales y Horizontales.

1) .- SEPARADORES VERTICALES.

A).~ Uentajas y Desventajas.

l.~ Pueden manejar m&s Lfquido por unidad de Gas que los Horizon-
tales.

2.~ Su gran Capacidad para almacenar L{quidos, hace que su aplica
cifin sea mandataria en los casos en que se presentan Cabezadas
de Lfquido momenténeas, como sucede en los Pozas que estén en
Produccifin por inyeccifn de Gas.

3.~ Debido precisamente a su forma Vertical, este tipo de Separa-

dores tienes ventajas definitivas cuando la corriente del = ==
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Pozo tiene cantidades considerables de Lodo y Arena,:ya que el --

drenaje colocado en la parte inferior pe;mite fgue la nperaciﬁn de

limpieza sea muy simple.

L.- La Forima Vertical facilita el montaje de una Bateria de ellos
cuando el espacio es limitadu; pérn a la vez hace diffcil su
ereccifin.

5.=- No se prestan para ser montados sobre Patines.

b).~_Operacifin : 5

Los Separadores Verticales, estén disefiados y construfdos para ha
cer uso de todos los factores que propician y facilitan una Separacifn

Mecénica de la Fase Gaseosa de la Fase Liquida.

Separacifin Primaria.- Al entrar la corriente al Separador, encuen
tra una Mampara gue divide la corriente en dos y la lanza por la cir--

cunferencia del cuerpo del Separador. E1 brusco cambio de direccifin ¥
la Fuerza Centrifuga resultante del Flujo Circular separan eficiente--
mente el Lfquido que ahora fluye hacia abajo por las paredes del cuer~
pO.

Separacifn Secundaria.- E1 Gas fluye U=rticalmente hacia arriba,
a baja Velocidad y poca Turbulencia, déndole oportunidad al Lfgquido --

que no se habfa separado inicialmente a eaer a Contra corriente.

Extractor de N:cblina.- £zt colocado en la parte superior del Se-

parador y tiene por objeto poner en contacto las gotas mfs peguefias del
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1fquido que alin arrastra el Gas con una superficie metflica en donde
por medio de cambios constantes de direccifin de la corriente, estas gg
tas se unen unas a otras hasta que adgquieren suficiente peso para caer
hasta la zona de almacenamiento de L{ quido.

Cuando se ha acumulado suficiente 1fquido en la parte inferior =--
del Separador, su nivel llega al Flotador del control de Nivel, el cual

opera la v&lvula motora que permite la salida del Aceite del Separador.

El Gas sale seco del Separador por la Boquilla superior
Los recipientes estén disefiados seglin el Cfdigo ASME y se surten

con v@lvulas de alivio.

Un Bafle separa la seccifin de acumulacifn de L{quido de la Seccifin
de Separacifin Primaria para asegurar una superficie tranquila de Liqui=-
do que permite una operacifn del Nivel de Lfquido y un répido incremen-

to en la solucifin del Gas.
2).- SEPARADORES HORIZONTALES.

Especi{ficamente en la Bateria Cunduacén I, los Separadores se uti-
lizan para separar el Aceite del Gas que proviene directamente del Pozo
6 grupo de Pozos ( Campo ).

a).~ Ventajas y Desventajas.

1.~ Son los més Econfmicos cuando se pretende manejar grandes volfi_
menes de Gas con relativamente poco L{quido.
2.~ No son recomendables cuando el Aceite contiene Lodo § Arena ya

que la limpieza se dificulta por su forma y construccifn interna.
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3.- Se pueden montar f&cilmente sobre patines lo cual éimplifica
su transportes y ereccifn.
L.~ La inspeccifin y reparacifin de los dispositivos de seguridad --

montados sobre el Separador se puede haber por lo general desde el piso

b).;UEeraciﬁn.

Separacifin Primaria.- La corriente de Gas-Lfguidoc al entrar al se-

parador encuentra un Deflector gque la obliga a cambiar bruscamente su -
ditreccifin. Aprovechando la alta velocidad en la Boguilla de admisifin,

este brusco cambio de direccifin provoca una efectiva separacifin inicial

-

Separacifin Secundaria.- El Gas fluye a baja Velocidad y con poca -

Turbulencia a lo largo del Separador, por lo que las gotas de Liquido -
arrastrada por el Gas pueden caer hasta tocar la superficie de Lfquido’

acumulado, al cual se incorporan.

Extractor de Neblina.- E1 Gas tiene que pasar por un Extractor -
de Neblina en donde las gotas mfs pequefias de Liquido guedan atrapadas
incorporfndose al Volimen de Lfquido Principal.

El Gas sale seco del Separador
Zona de acumulacifin de Lfquidos. En los Separadores de la mitad

inferior del cuerpc se destina a los Lfguidos, con la cual se obtiene

un gran vol@men de Lfquido retenido y la superficie mfxima de Interfa-
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e Gas-LTquido para facilitar el desprendimiento del Gas y el establecimiento-
el Equilibrio FIsico .
3.— SEPARADORES ESFERICOS.

\).- Ventajas y desventajas.

[.— Pueden manejar mayor cantidad de Lfquido y Gas gue los Horizontales y los-

Verticales, debido a su forma y su posicidén.

>._ Debido a su forma Esférica la Separacién LIquido-Gas es la mé&s eficiente -

comparado con los otros tipos de Separadores .

3.— Se pueden utilizar cuando se tienen grandes cabezadas de LIquido y cuando-—
se tienen corrientes de los Pozos con cantidades considerables de lodo y -

arena.

/.- Debido a su forma se tienen problema de localizacién en la Planta, y difi-

cultades en su transporte y montaje.

5._ Su Costo es mayor que cualguiera de los otros tipos, ya que sus Seccilones-—

principalmente la Extractora de Neblina es mas grande.

F).— RECTIFICADORES.

Los Rectificadores de Gas son recipientes disefiados para ser usados en -
sistemas de Gas H¢imedo, parea separar LIguidos del Gas, prepardndolo para la -

Compresidn & Procesamiento.

Su operacidén, los tipos, ventajas y desventajas son idénticas a los Sepa-
radores, pues solo varfan en capacidad de manejo de Gas-Aceite, dando como con
secuencia mayor tamafio de las Boquillas de entrada de la corriente, salida del

Gas y salida del Aceite.

Se tienen instalados y en operac¢ién 5 Separadores Verticales y 6 Horizon-
tales en la seccién de Alta Presidn, 15 Separadores Verticales en la seccidn -
de Baja Presién, 5 Rectificadores Verticales de Alta Presién ( 3 a la entrada

y 2 a la salida de Soloaires), y 2 Rectificadores Horizontales de Baja Presidén

( T antes y I después de Soloaires i
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En la Seccidn de Presidn Intermedia, que se acaba de instalar se tiene:
6 Separadores Horizontales de Presidén Intermedia, 2 Rectificadores Horizonta—
les de Baja Presién, 2 Rectificadores Horizontales de Presién Intermedia y un-

Separador-Medidor Horizontal.

2) .— ERUIPO DE BOMBEO.

Para el Bombeo del Aceite manejado en esta Bateria, se tienen instaladas
y en operacién 8 Bombas Quintuplex Frank Wheatley acopladas a motores de Gas.-
También se tienen instalados el siguiente equipo: 2 Turbobombas con capacidad-
de 50,000 Bls. cada una y 4 Motobombas Eléctricas con capacidad de 35,000 Bls.

cada una.

3).- EQUIPO DE MEDICION DE ACEITE Y GAS.

Para la Medicién de la Produccién de Aceite y Gas de los Pozos se cuen—
ta con una seccién de medicién formada por un Separador de Alta Presién un Se—
parador de Baja Presién, un Registrador de Flujo en la Descarga de Gas y dos —

Tangues Verticales de 5,000 Bls. cada uno.

La produccién general de Aceite se mide en dos Tangues de 55,000 Bls. ca-

da uno .



FIG. 6 .- SEPARADOR VERTICAL
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FIG. 7.- SEPARADOR HORIZONTAL
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TABLA # BeA

EQUIPDO D E SEPARACION Y RECTIFICACION
TREN SECCION DESCRIPCION MARCA TIPOD TAMAND CAPACIDAD
DE ACEITE EN BPD GAS EN MMPCD
PLACA REAL PLACA REAL
Separador EPN Vertical 72"x 20'x1100# 29,000 12,000 50 20
" " " n " n " "
" n " 1] ] " " n
n " " " n " " "
A'F n " n n n ] " "
n " HDR I ZONTA L n n " " "
" n n " n n ] n
n " n n n " n "
n " n n " L " n
n n L n 1] " " "
" MALDNEY n " n n " n
Separador 12

EPN Vertical 72"x 20'x125# 25,000 12,000 17

" " n " n n



B.P. Separador EPN  Vertical 72" x 20'x125# 29,000 12,000 17 12
catorce (14) en total con las mismas caracterf{sticas.

P.I Separadpr EPN  Horizontal 72"x20'x1100# 29,000 12,000 50 20

" n " n n " " n

" n n n " n n n

" " n " n n n n

P ® I " " n " n " " "

" n " " n n n "

MEDICION A.P Separador EPN  Vertical 72"x20'x1100# 29,000 12,000 50 20

MEDICION B.P Separadbr EPN  Vertical 72"x20'x125;f 29,000 20,000 17 12
ANTES DE SOLOAIRES:

Rectificador EPN' Vertical 72"x20'x1100# 29,000 12,000 110 60

A.P

" L
DESPUES DE SOLOAIRES:
Rectificador EPN

—D{—



110

60

Vertical

72"x20'x1100#

29,000 12,000

Rectificador EFN

ANTES DE SOLOAIRES:

70,000 de placa

Rectificador PEERLLES Horizontal 84"x25'x125#

B.P
DESPUES DE SOLOAIRES: -
o
B.P Rectificador CPN Horizontal 72"x20'x125# - - - - !
Rectificador  EPN Horizontal 72"x20'x1100# 29,000 12,000 110 - &0
p . I " n n " " " . " "
" " n it n n n n
29,000 20,000 17 12

TANQUES DE BALANCE:

Rectificador EPN Vertical

"

"

72"x20'x1254




TABLA # 6.8

EQUIPD DE BOMBETD

BOMBA MEOSTEESR
MARCA TIFPO MODELDQO CAP. (BLS) MARCA TIPO MODELGDO POT.(HP)
FRANK WHEATLEY QUINTUPLEX FIG=-5850 25,000 WAUKESHA COMBUSTION INT. F.3521=GU :50
" " " " " " " " '
w
i
n " " " n " n "
n n n n n n " "
n n n n n n " "
n " " " n " " "
" " " " n " ", n
i n " n om n " n
TURBOBOMBAS:
BINGHAN CENTRIFUGA 4x6x10.5 50,000 H.S0LAR TURBINA DE GAS MDG~1200 1140
5 PASO0S MSD




SULZER

"

MOTOBOMBAS :
NSGl6-57 30,000 GENERAL ELECTRIC
n

CENTRIFUGA
n "

‘Cuatro en total con las mismas caracter{sticas.
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4).~ ALMACENAMIENTO.

En la Industria Petrolera se utilizan diversos tipos de tan--
ques de Almacenamiento, los cuales se seleccionan de acuerdo con las —-
caracterfsticas de los productos gue en ellos se manejan.

Los tipos de Tanques usados m&s comfinmente son los siguientes

. TANQUES CILINDRICOS VERTICALES DE TECHO FIJO
4 TANQUES CILINDRICOS VERTICALES DE TECHO FLOTANTE

( TANQUES ESFERICOS

e

TANQUES ESFEROIDALES
[ TANQUES CILINDRICOS HORIZONTALES ( SALCHICHAS )
TANQUES REFRIGERADOS.

Los Tanques Cilfndricos Verticales de Techo Fijo almacenan --

productes précticamente a presifin atmosférica.

Los Tangues Cilfndricos Verticales de Techo Flotante se utili
zan para almacenar productos con Presiones de Vapor ligeramente arriba
de la Presifn atmosffrica, pretendiendo al emplearlos, reducir las pér-

didas de Evaporacifin.
Los Tanques Esféricos, Esferoidales y Cilfndricaos Horizonta--

les almacenan Hidrocarburos muy ligeros que en condiciones atmosf@ricas

se encuentran en forma Gaseosa.

Los Tanques Refrigerados almacenan productos a muy baja tem-
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peratura por ejemplo: Etileno, Amonfaco.

En Petrfleos Mexicanos se manejan y almacenan una gran canti
dad de Productos gue incluyen bésicamente al Petrfleo y sus derivadaos,
entre los gque se encuentran los Viscuéoa como el Aﬁfaltn, Volftiles co-
mo las G;solinas y Gaseosos como el Propano que se almacenan en estado

L{quido bajo Presifin,. Otros tipos de productos gue se utilizan en el -
desarrollo de los diferentes Procesos pueden ser Alcalinos & Acidos los

cuales tambifn se almacenan en Tangues especificos.

Para una mejor ilustracifin se mencionan a continuacifn, de
manera general los productos gue se almacenan en los diferentes Tanques
descritos.

Tanques Cilfndricos Verticales de Techo Fijo: CRUDO, lubri-~

cantés, diesel, soluciones de Sosa, etc.

Tangues Cilfndricos Verticales de Techo Flotante; Gasolinas
supermexolina, pemex 100, gasavion, etc.

Tanques Cilfndricos Horizontales ( Salchichas ), Esféricos
y Esferoidales: Propano, Butano, Butilenos, gas pemex, Pén-

tano, etce.

Para almacenar el Aceite producido por los pozos gque cancu-

rren a esta Bateria, se dispone.de 2 Tanques Cilfndricos Verticales de
Techo Fijo con unz capacidad de 55,000 Bls. cada uno instalados y estf
en construccifn la Central de Almacenamiento y Bombeo con un avance de

canstruccifn de 51%, donde se podrfn Almacenar 800,00 Bls.
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5).- OLEODUCTOS,.

El Aceite gque se recibe en la Bateria Cuncuacn 1 se bombea
a la Central de Almacenamiento y Bombeo de Cactus Chiapas por un Oleo-
ducto de 16" D.N. por 15 Km. Cunduacén-Samaria, otro de 8" D.N. por --
\«7
8.5 Km. Cunduacin-Samzria y estf en construccifn con un avance de 99%
el Oleoducto de 24" D.N. por 35 Kme. Cunduachn-Chrdenas con una capaci-

dad de transporte de 250,000 8PD.
63 .~ GASODUCTOS.

El Gas separado en esta Baterfa se envia a la unidad Petrg
gufmica de Cactus Chiapas en dos etapas: la primera, a través de un --
ducto de 24" D.N. hasta el cabezal de recoleccifin instalado en el Cam-
po Samaria y la segunda por un Loop de 24" D.N. que, junto con el Gas
proveniente de la Estacifin de Compresora # 1 del Campo Samaria, lo —--

transporta hasta la Planta Endulzadora de Cactus Chiapas.
7) .- PRESA API.

Los Separadores § Presas API tipo gravedad, se utilizan --
con el objeto de Recuperar el Aceite arrastrado por las aguas de dese-

cho en la Bateria.

Su disefio y tamafio depende de las caracterf{sticas y voll--

men del Agua de desecho aceitosa a ser tratadz.

La Eficiencia de Separacifin operando a una velocidad de --
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flujo dada depende de la Temperatura del Agua, de la Densidad y tamaﬁu
de las partfculas de Aceite, as{ como de la céntidad.y caracterfsticas
de la materia suspendida.

En esta Bateria se tiene uﬁa,Presa API, la cual recupera -=-

una cantidad considerable de Aceite asociado en la purga del equipo de

Bombeo principalmente.
8) .- TANQUE DE FLASHEO.

° El Tanque de Flasheo instalado en esta Bateria se utiliza -
para separar una cantidad considerable de Gas del Aceite proveniente =
de los Separadores, y se usa en una subsecuente etapa de Separacifin a

presifin menor que el Separador primario.
7

Se le alimenta con Lfquidos a Alta Presifn del Separador --

Primario para obtener una eficiente Separacifin.

Ademfs de lo expuesto la Bateria cuenta con una Oficima en
donde se tienme un servicio de Radioc Fijo el cual da la comunicacifin a
las Oficinas Generales en Villahermosa, as{ como tambifn para los de--

m&s Campos.
9.~DESCRIPCION DEL PROCESO

El Proceso que se lleva a cabo en la Planta de Separacifin -
# 1 del Campo Cunduachn consiste primordialmente en 1la Separaciﬁn del

Aceite y el Gas proveniente de los Pozos y el acondicionamiento o pre--
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paracifin del Gas separado para su envfo a la Unidad Petroguimica de -

Cactus Chiapas para su Endulzamiento.

Debido a las condiciones de Presifin principalmente, gque se
tienen en los diferentes yacimientos, la corriente Aceite-Gas prove--

niente de los Pozos es recibida en Cabezales especificos; uno de Alta
Presifn ( 78 Hg/cm2 ), uno de Presifin Intermedia .( 37 Hg/cm2 ) uno de
Baja Presifin ( 7.2Hg/cm2 ), ademfs cuando se requiere de medir la —--

Produccifin de algflin Pozo se tiene un cabezal de Medicifn.
A) SECCION DE SEPARACION, RECTIFICACION Y ENFRIAMIENTO DE ALTA PRESION

Del Cabezal de Alta Presifin ( 78 Kg/l:m2 y 76°C ), la co-——

rriente Aceite-Gas pasa a la seccifn de Separaciﬁh formada por 11 se=-
paradores ( 6 Horizontales y 5 Verticales ), en la cual es separado
el Aceite-Gas. E1 Aceite pasa a la seccifin de separacifin de Presifin
Intermedia. E1 Gas pasa a la seccifin de Rectificacifin Primaria (an=---
tes de Soloaires), para remover el Agua y el Aceite arrastrado y asf
pasarlo a la Seccifin de Enfriamiento formada por 12 Soloaires. En 8s-
ta seccifn ( tren de Enfriamiento ) , &l Enfriarse el Gas de 165°F —-
¢ 73.8°C ) a 100°F ( 37.7°C ), se Condensan los Hidrocarburos Pesados

contenidos en 8ste y la corriente Gas-Hidrocarburos Condensados pasa
a la seccifin de Rectificacifin secundaria en donde se separan. El Gas
sale limpio para ser enviado a la Unidad Petroquimica de Cactus. Los
Hidrocarburos Condensados separados son enviados a guemador.

2) SECCION DE SEPARACION, RECTIFICACION Y ENFRIAMIENTO DE PRESION IN-
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TERMEDIA.

La corriente de Aceite separada en la seccifin de separacifin -

de Alta Presifin, vy la proveniente del Cabezal de Presifn Intermedia —-
)
( 37 Kg/cm y 74 C ), pasan a la Seccifin de Separacifin formada por 6

Separadares ( Todos horizontales ), en la cual es separado el Aceite

y el Gas. E1 Aceite pasa a la seccifin de separacifin de Baja Fresifin.
El Gas pasa a la seccifin de Rectificacifn primaria, para quitarle el -
Agua y el Aceite arrastrado y as{ pasarlo a la seccifin de Enfriamiento
formada por 4 Soloaires. En &sta seccifn al abatir la Temperatura del
Gas de 158°F ¢ 70°C ) a 100°F (¢ 37.7°C ), se condensan Hidrocarburos
pesados (Gasolina ) y la corriente Gas-Hidrocarburos condensados pasa

a la seccifin de Rectificacifin Secundaria ( despufs de Soloaires ) en -
donde se separan. E1 Gas es enviado a la estacifin de pomppesoras y de
all{ al Cabezal principal para ser tranéportadn junto con el obtenido
en Baja Presifin a la Planta Endulzadora. Los Hidrocarburos condensados

son enviados a Quemador

C).- SECCION DE SEPARACION, RECTIFICACION Y ENFRIAMIENTO DE BAJA PRE--
SION,

La corriente de Aceite separada en la seccifin de separacifin
de Presifin Intermedia, y la proveniente del Cabezal de Baja Presifin
(7.2 Hg/cm2 y 76°C ), pasan a la seccifin de separacifn formada por --
14 separadores ( todos Verticales ), en la cual se separa el aceite vy

el Gas. El Aceite pasa a los Tanques de Balance ( 3 en total horizonta
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les ). E1 Gas pasa a la seccifin de Rectificacifin primaria, en donde

se le guita el Agua y el Aceite arrastrado. De esta seccifin el Gas pa-
sa a la seccibn de Enfriamiento formada por 6 Soloaires. En esta =—==-
seccifin al igual que las de Alta Presifin y Presifn Intermedia al aba--

tir la Temperatura del Gas de 143. 6°F ¢62°C ) = 100°F ¢ 37.7°C ), se
condensan Hidrocarburos pesados ( Gasolina ) conténidos en el Gas y =

la corriente Gas-Condensado pasa a la seccifin de Rectificacifin secun-
daria en donde se separan. El Gas es enviado a la estacifin de compre-
soras y de allf al Cabezal principal en donde se une con las corrien-
tes de Alta Presifin y Presifin Intermedia para ser enviado a la Planta
Endulzadora instalada en Cactus Chiapas. Los Hidrocarburos Condensa-~

dos son enviados a guemador.
D).~ TANQUES DE BALANCE.

La corriente de Aceite proveniente de la seccifin de separacifin de
Baja Presifin que todavia trae Gas asociado, pasa a los Tanques de Ba-
lance (.3.2 Kg/cm2 y 58° C ), con el objeto de mantener un nivel cong
tante de Aceite y asf ayudar al Equipo de Bomb;u para su envio 2 la -
Refinerfa.

El Aceite que sale de los Tangues de Balance es enviado primero a
Tangques de Medicifn ( 2 en total ), para medir la produccién diaria,-
y de éstos una parte pasa a los Tanques de Almacenamiento y la otra -

parte es enviada a la Refinerfa de Minatitlén Ver.

€1 Bas que se separa en los Tanques de Balance pasa a la seccifin-
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de Rectificacifin Primaria formada por 2 Rectificadores de Baja Pre-- -

sifin y de allf a la estacifin de compresoras para ser integrado al Ca -

bezal principal para ser transportado junto con el obtenido en las - =

otras secciones para su Endulzamiento.
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2.3.- DESCRIPCION DEL SISTEMA DE ENFRIAMIENTOD UTILIZADO.

El equipo de Enfriamiento utilizado en la Bateria de Cundua-
cén es una serie de Cambiadores de Calor Enfriados con Aire (Air Cooled
Heat Exchangers ), comunmente conocidos en la Industria con el nombre -

de SOLOAIRES.

Cuando al Enfriamiento se efectfia con Aire, el Flufdo de Prg
cesoc pasa a través de Bancos de Tubos Aletados, en contacto con una co-
rriente de Aire, ya sea en fnrﬁa Inducida & Forzada.

Este tipo de Enfriamiento es muy (til, cuando no se dispone

& se dispone de poca Agua de Enfriamiento, & bifn, el uso de 8sta no es

econfimico.
A).~- VENTAJAS DEL EQUIPD DE ENFRIAMIENTO.

l.- Los costos de Operacifin son mucho mfs bajo gue los gque se
obtienen cuando se utiliza el Agua como medic de Enfria-
miento.

2.- E1 Aire dificilmente corroe 6 ensucia los Tubos Aletadﬁs,
reduciéndose as{ los Coétus de Mantenimiento.

3.~ La Temperatura de salida del Flufdo de Proceso se contro-
la simplemente regulando la Velocidad de los Ventiladores
f bifn el arreglo de sus Aspas.

L,- Se pueden Enfriar corrientes con niveles de Temperatura

bastante elevados del rango de 500-600°F ( 260-316°C ) —-
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sin tener incrustaciones excesivas, cosa gque no se puede Ob--

tener con Cambiadores de Haz y envolvente.
B).~- DESVENTAJAS DEL EQUIPO DE ENFRIAMIENTO.

l.~ Altos Costos de Inversifin, aproximadamente el doble gue -
para un Cambiador de Tubo y coraza ( teniendo como mate--

rial base Acero inoxidable ), para cumplir el mismo servi
cio y el triple si el material base es Aceroc al Carbfn.
2.~ E1 area gue ocupan estos Equipus es considerablemente ma-
yor gue la gue ocupa un Cambiador de Haz y Envolvente pa-
ra el mismo servicic, por lo gque se pueden tener proble--
mas de Localizacifin en la Planta.
3.~ Dehido a las caracterfsticas de estos Equipos, sus Costos

de instalacifin son altos.
A parte del Enfriamiento con Aire existen en la actualidad va
rioc medios de Enfriamiento de corrientes de Proceso, algunos de los —-

cuales son: Enfriamiento con Agua, Refrigeracifin al Vacfo y Refrigera--

cifn Mecfnica.

De los Medios de Enfriamiento mencionados el mfs utilizado en
la Industria, al igual que el Enfriamiento con Aire, es el Enfriamiento
con Agua debido a su disponibilidad y su béjn Cesto.

Para la seleccifin del Equipo de Enfriamiento que se utiliza -

en la Bateria de Separacifn del Campo Cunduacln se realizd un analisis

con detalles del Enfriamiento con Aire y el Enfriemiento con Agua, to--
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mando en cuenta las ventajas y desventajas de cada uno de ellos, asI como su —

disponibilidad, quedando descartada la posibilidad del uso del Enfriamiento -

con Agua.

Las

con Agua

1=

2.—

3.-

razones m4s importantes por las cuales no se utiliza el Enfriamiento—

son:

Se dispone de Agua de Enfriamiento, pero es de baja calidad debido a-
que la regidn es muy pantanosa (contiene gran cantidad de lodo y are-
na ), lo cual trae como consecuencia graves problemas de incrustacio-—

nes.

Se requiere de Equipo adicional para limitar el Gasto de Agua: como-—

Torres de Enfriamiento, incrementdndose los Costos de Inversidn.

Los Costos de bombeo son elevados, debido a que se necesitarfa una -

cantidad considereble de Agua. -

Un Cambiador de Calor Enfriado con Aire consiste de un Banco de Tubos con

Aletas conectadas a un Cabezal, a través del cual pasa el Lfguido & los Vapo—

res.

£l aire es circulado por los tubos de alta Velocidad, ya sea mediante -

Tiro Inducido & Tiro Forzado, dependiendo de que el Ventilador esté arriba & —

abajo del Banco de Tubos. E1 Calor eliminado se disipa en la Atmésfera.

En estos Equipos el Aire se hace pasar a través de un ban

co de Tubos con Superficies Extendidas ( Tubos Aletados ), por los cua

les

mo

circula el Gas, al cual se le va a reducir su Temperatura tanto co-

se

guiera, de acuerdo con 1as condiciones de Procese, teniendo como 1Imi
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te una temperatura cercana a la de Bulbo Seco del Aire. Este Aire se -
impulsa a través del Banco de Tubos mediante un Ventilador del tipo --

Axial, que, de acuerdo a su posicifn en el Eguipo, abajo del Banco de
Tubos, suministra el flujo de Aire en forma de Tiro Forzado, & , arri-
ba del Banco de Tubos suministra el flujo de Aire en forma de tiro In-
ducido.

La Transferencia de Calor se efectfia mediante los mecanismaos
de la Conveccifin y Conduccifin, cediendo el Gas de Proceso su Caler Sen
cible a la corriente de Aire que pasa a través del Banco en flujo cru-

zado, ya que el Gas gque se va a Enfriar entra por la parte superior del

Banco de Tubos y sale por la parte inferior del mismo,

A un Banco de Tubos se le conoce como Seccifin, siendo &ste -
de dimensiones variables, delacuerdu con la carga térmica por remover
en el Eguipo, Por lo general las Longitudes esténdar de Tubos aletados-
son de 8, 10, 12, 16, 20, 24, y 30 pies, el ancho varfa de 8 a 16 pies
por seccifin, considerando los canales }aterales. Una unidad puede te--
ner una 8 mfs Secciones.

Las dimensiones m&ximas de estos equipos estén limitadas --
por el problema de transporte a la planta. Otro de los factores gue 1i
mita las dimensiones de estos Cambiadores es su localizacifin en la Plan

tz, de acuerdo con el espacio disporible en ella.
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Eﬁtre mayor longitud tengan, su costo es menor. Las dimegsin-
nes de un Banco de Tubos estfndar oscilan entre los 24 y los 30 pies --
( 7.32-9.15 metros ) de longitud; B8 a 14 (2.&&-#.27.metrus) de Amcho y
una profundidad de 4 a 6 hileras. Las unidades cuya relacifin largo-an-
cho es de Uno, 8 cercana a la unidad, éunstan por lo general de un Ven_
tilador. Cuando la relacifin exeede a 1.8 pueden éener dos § més Ventila

dorese.

En las unidades de Tiro Forzado el Ventilador empuja al Aire

a través del Banco de Tubos Aletados, mientras que en las unidades de -
Tiro Inducido, el Ventilador estf colocado por encima del Banco, ocasig
nando un flujo de Rire a través de 165 tubos. Se han publicado una se--
rie de artfculos (ver bibliograffa), gque mencicnan tanto las ventajas -
como las desventajas de los dos tipos de Tiros, de las cuales se mencig

narfn algunas de las mis importantes.

En las unidades de Tiro Inducido, debido a la posicifin del -
Ventiladnr y de la caja de Aire, &ste va a tener una mejor distribu-—-——-
ccifn a través del Banco de Tubos, ademfs se a;mgnta de 1.5 a 3 veces =
su velocidad de salida por la succifin provocada por el Ventilador, eli-
minféndose la posible recirculacifn de Aire Caliente a la entrada del =--
Equipo. Sin embargo, este tipo de Tiro tiene mfs Desventajas gues venta-
jas, entre ellas sc tienen:

1.~ Consumne ms Potencia en sus Ventiladores (aproximadamen-

te el 10%), para mover una misma cantidad de Aire, ya ==
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3."

L’n-

5."
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que &ste al pasar por el Banco de Tubos €e calienta, ocu-
pando un mayor Voldmen.

Para que el Motor no reciba directamente el flujo de Aire
Caliente, se tienen que colocar flechas y soportes de una
mayor longitud, provocando por consiguiente Vibraciones -
indeseables en el Equipoe

Para poder tener espacio disponible para la flecha del ==

Ventilador se tienen que quitar algunos Tubos, disminuyen
do el Area de Transferencia del Equipo.

Cuando el Ecuipo requieré de inspecciﬁn 8 mantenimiento -
ya sea para cambiar alglin tubo 6§ limpiar el Banco, se tig
ne que desmontar la mayor parte del Equipo resultan por -
lo tanto costosoe.

Dehido & que por lo general.lns Ventiladores son més gran

des y su estructura de mayor tamafio, este tipo de Enfria-
dores resulta normalmente m&s caro que los de Tiro Forza-

do.

En las unidades de Tiro Forzado, si bifn la distribuccifin del

tencia en las

Aire no es tan uniforme como en el Tiro Inducido ( aungue se puede lo--
grar una buena distribuccifin con un buen disefio de la caja de Aire ), el
Volfimen de Aire a manejar para un mismo servicio es menor gue en el ca-

so del tira Inducido, teniendo por consiguiente un menor consumo de Po-

Ventiladores.

Fl Tiro Forzado es recomendable cuando se enfrfan corrientes
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de Proceso demasiado calientes del rango de 400 a 500 F ( 204.4 a 260°

C ), originando gue la Temperatura de salida del Aire sea elevada al =-
grado de poder dafiar el Ventilador. tha Ventaja que presenta es ﬁuandn
se requiere cambiar_en una unidad un ciérto nfimero' de Secciones, permi-
te un arreglo més econfmico y convenienté, ya que el Ventilador estf 1g
calizado cerca del nivel del piso y los Costos de la estructura son me-
nores. Una Desventaja es gque son un poco més ruidosos que los de Tiro -
Inducido.

La mayorfa de ios autores se inclinan a favor del Tiro Induci

do desde el punto de vista termodinfmica, sin embargo, al considerar la

economfa total se inclinan a favor del Tiro Forzado.
C).- DISERD Y SELLECCION DEL EQUIPO DE ENFREZAMIENTO.

Los parfmetros bfsicos para el disefio de los Cambiadores En—-
friados con Aire son:
lo~ E1 Tipo de Aleta gue se utiliza.

2.~ La forma de manejar el Vollmen dz Aire
3.~ La profundidad del Banco de Tubos, es decir el nimerc de
hileras de gue conste el Equipo.

Le=- La Potencia de los Ventiladores.
le-= Tipo de Alefas.-

Debido a que el Aire tiene un Voldmen especifico 830 veces ma
yor que el del Agua y su Calor especffico es una cuarta parte gque el --

del Agua ( 0.24 BTU/1b-8F a GO%F ), se encuentra en desventaja para el

Enfriamiento de una corriente ds Proceso respecio de €sta. De aguf gue
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para suplir esa deficiencia se utilicen Superficies Extendidas, 8 sea
tubos Aletados que ofrecen una mayor &rea de transferencia de Calor.

A las tiras de Metal 6 piezas gque se emplean para Extender -
las Superficies de Transferencia de Calor se les conoce genéricamente
como Aletas. anndn a las Superficies ordinarias de Transferencia de

Calor se les afiaden estas piezas, extienden la Superficie disponible =

para la Transferencia de Calor

La Transferencia de Calor en una Superficie Extendida depen-
de de la geometrfa y conductividad de la Aleta y la relacifin gue tenga
gsta con respecto a la superficie lisa del tubo.

Existen bAsicamente dos tipos de Tubos Aletados:

l.- Tubos caon AletasbLongitudinales

2.- Tubos con Aletas Transversales.

Las Aletas longitudinales se usan para Cambiadores de Doble -
Tubo & para intercambiadores de Tubo y Coraza sin deflectores en los —-
cuales el Flufdo por fuera de los Tubos es muy viscoso y las condicig--
nes de flujo son a régimen Laminar.

Las Aletas Transversales se usan para el Calentamiento 6 en--

friamento de una corriente de Gases en Flujo Cruzado.

La Eficiencia de una Aleta estf dada por la relacifin entre el

Calor Absorbido por la Aleta y el disipado & transmitido al medio am—-—-—

biente.
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Existe una gran variedad de Aletas Transversales, utilizadas

en los Cambiadores de Calor Enfriados con Aire, y sus caracterfsticas -

estén en funcifn al tipo de servicio que van a efectuar asf como el ni-

vel de Temperatura en que se trabaja el Gas de Proceso.

Entre las Aletas mfs utilizadas con mayor frecuencia en el di

sefio de los Soloairesse tienen las siguientes:

l.- Aleta Tensionada Angular.

En este tipo de Aleta el contacto entre el tubo y la Aleta dg
- pende de la Tensifn aplicada durante el Proceso de Aletado --
del Tubo. Se utilizan cuando se manejan Flufdos de Proceso cu
ya Temperatura se encuentra entre los 150-2509F ( 65.5-121.18
c).

2.~ Rleta Recta Tensionada

tste Tipo de Aleta se enredla en espiral sobre la superficie
del Tubo por medios Mecfnicos y se utiliza cuando se manejan
Flufdos de Proceso con Temperaturas menores a los 3008F ( —--

148.80C ).

3.= Aleta Angular Incrustada.

Son aletas enrolladas en espiral con un doblez sobre la base
de la misma, aproximadamente igual al ancha del espaciamiento

de la Aleta. oe utilizan generalmente para Temperaturas de --
Proceso entre 350 y 500°%F ( 176.6 y 2609C ).

L.~ Aleta Extruida,
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El tubo bimetélico con Aletas extrufdas consiste de um Tubo inte-
rior de material resistente a la.currusiﬁn y de_un Tubo externo,-

que por lo general es de Aluminio, al cﬁai por medios Mecfnicos -
dentro del Proceso del Aletado se forman las Aletas a partir‘dgl-
Tubo externo y a su vez se lngra'una perfecté unifin Mechnica en -
tre ambos Tubos. 5Su aplicacifin  abarca rangos. de Temperatura en -

tre 500 y 600°F ( 260 y 315.5°C ).
5.- Aleta Recta Incrustada.

La Aleta se fija mediante un devanado a las ranuras labradas en -
la pared del Tubo, guedando firmemente adherida. Esta Aleta es --

adecuada para Temperaturas altas, aproximadamente del orden de ==

0
650°F ( 343.39C). Si no existe una buena unifn entre la arista de
la Aleta y la canal del Tubo, habré una pérdida de presifn en la-

unifin, ocasionando una resistencia a la Transferencia de Calor.
La relacifin de Superficie de Tubo Aletado a Tubo liso varfa de --
acuerdo al tipo de Aleta, a su tamafio, espesor, nﬁme:n de Aletas por -

pulgada, as{ como el disefio que hace cada fabricante.

Generalmente el Difmetro exterior de los Tubos es de una pulgada-
(2.54 cm ), aunque para servicios cuyo flufdo es viscoso § bifn un Gas,
se emplean Tubos de 1.5 pulgadas ( 3.81 cm ) de Difimetro externo. La —--
Altura de las Aletas varfa de 0.5 a 0.625 de pulgada ( 1.27 a 1.587 cm)
el nfimerc usual de Aletas por pulgada oscila entre 7 y 11 y el espacia-

mienta entre los Tubos varfa desde 1.5 a 2.5 pulgades ( 3.81 a 6.35 cm)
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teniendo siempre un arreglo Triangular. E1 material de fabricacién de las-
Aletas puede ser Acero, Cobre & bien Aluminio, gue es el méds econdmico y —

el que més se utiliza.

E1l Banco de Tubos Aletados, al igual gue el Haz de Tubos lisos en-—
un Cambiador de Calor de Tubo y coraza estdn unidos en sus extremos por -
dos Cabezales que tienen como funcién la Alimentacién a los Tubos del Fluf

do de Proceso que se desea enfriar.
Los Cabezales gue se tienen para estos equipos son:

1.— Cabezal con Tapa plana separable de PLACA.
2.— Cabezal del Tipo de Caja Forjada.
3.- Cabezal de Placas Soldadas.

4.- Cabezal Redondo.

La Seleccidn del Tipo de Cabezal depende b&sicamente de la Presién
de disefio. Para los Cabezales de Placa cubierta en los que se utilizan Em
paques es necesario guitar la Placa para tener acceso a los Fubos. General
mente este tipo de Cabezales se emplea cuando se tienen Flufdos incrustan-
tes y que se requiere de una limpieza frecuente. Este tipo de cabezales -

son poco précticos para Presiones de disefio arriba de 400 Psig.

El Cabezal de tipo Caja tiene tomillos que taponan ambos extre—
mos de los tubos, teniendo cada tubo sus respectivos tornillos. Esto pro—
porciona acceso individual a cada tubo con el fiﬁ de dar limpieza, reajus-
tar el tubo y taponear &ste en caso de fugas. Estos Cabezales son los més-

comunes y tienen una presifn de disefic mé&xima de 3,000 Psig.



b

Los Bancos de Tubos Aletados por lo general tiemen un extremo Flo-

tante, el cual se desliza sobre el mismo para absorber la Dialtacifin.

2.~ Forme de Manejar el Vollmen de Aire.

La efectividad de estos Egquipos depende bfsicamente de la manera -
gque se haga pasar el Rire de Enfriamiento a través del Banco de TuboS.-
Esto va a depender principalmente del disefio de la Chmara de Aire y de-

los Ventiladores utilizados en el Equipoe.

La Caja 6 chmara de Aire es el espacioc intermedio entre el Venti--
lador y el Banco de Tubos. Tiene como principal objetivo el distribuir-
el aire a la Superficie efectiva del Banco.

El funcionamiento del Ventilador se ve afectado directamente por -
la Altura de la Caja de Aire, ya que si fsta es pequefia, la distancia -
entre el Ventilador vy el Banco ce Tubos serf minima por lo que la dis -
tribuccifn del flujo del Aire serf incorrecta, disminuyendo la Eficien-
cia del Equipo. Si por el contrario, se escoge una altura demasiado - -
grande, la Potencia del Ventilador tendrf gue ser aumentaca pera vencer

la cafda de Presifin, aumentando los Costos de operacifine De aquf que --
existe una Temperatura 8ptima para la C2ja de Aire, la cual est® en fun

cifn del frea de flujo d=l Banco y del Gastc de Aire manejado.

Por lo general en Ecuipos de tiro forzado se colocan los Ventila -
c¢ores a una distancia aproximada de 1/2 a 3/4 del Difmetro del Ventila-

dor y en Tirc Inducido de 1/3 del Difmetro con respecto al Haz de Tubose
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Los Ventiladores mfs utilizados como se mencionf anteriormente, -
son los de tipo Axial, ya que pueden manejar grandes Vol@menes de Rire-
ocasionando relativas pequefias cafdas de ﬁresiﬁn, dependiendo de las ~-
dimensiones del Ventilador, nfimero de Aspas, y arreglo de las.mismas. -
Generalmente constan de 4 a 6 aspas, las cuales pueden ser de Aluminio,
Pl&stico moldéado, Pl&stico laminado, Acerc al Carbfn, acero inoxidable

Acero monel & bién resinas sintéticas.

Los Difmetros estfndar de estos Ventiladores varfan de 5 a 14 pies

(1.525 a 4.27 metros ) .

Se debe tratar gue el frea de flujo cubierta por los Ventiladores-
en una Seccifin sea como minimo el 40 % del Area del flujo del Banco de-
Tubas.

La Eficiencia Mecénica de estos Ventiladores es de aproximadamente

65%, mientras que la del impulsor es de 95%.

Los Ventiladores de flujo Axial pueden mover un Volfimen determina-
do de Aire cuando la Velocidad de Rotacifin y el arreéln de las Aspas es
constante. As{ se puede ochbtener una gariaciﬁn en el flujo de Aire, ajus
tando el &ngulo de las Aspas del Ventilador, asf{ como la Velocidad de - .
Rotacifn. E1 &ngulo de las Aspas del Ventilador puede éer fijo 6 ajus -

table, ya sea en Torma automftica 6 manual.
Los impulsores de los Ventiladores son bfsicamente de dos tipos:

l.- Motor El&ctrico con Bandas Multiples en V.

2.~ Motaor Elfctrico con Reductor de Velocidad.
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El Empleoc de las Bandas en V resulta mis econfmico que el de Re --
ductor de Velocidad, pero también requiere de atencifin adicional.

El Eje del Motor se puede conectar directamente al Ventilador, pe-

ro cuando se trate de difmetros pequefios.

Las Bandas en V se utilizan generalmente con Ventiladores menares—
de 10 pies ( 3.05 metros ), y Motores de 20 HP como mfximo. Para Venti-
ladores grandes y Motores con mfs de 25 HP es preferible utilizar Re —-
ductores de Velocidad de Angulo Recto.

Cook y Otten ( bibliograffa al final ) ofrecen recomendaciones pa-
ra la seleccifin de los Cambiadores Enfriados con Aire. En una Bateria,~
cada Ventilador debe montarse en su cfmara individual. E1 Criterio de -
disefio debe basarse en la mfixima Temperatura Ambiente. Para evitar po -
sible Contratiro, el Equipo debe colocarse a una distancia mayor de 100
pies ( 30.5 metros ) de cualguier edificio 6 estructura. E1 efecto de -
la suciedad exterior del Tubo con Aletas es insignificante. Si se oca -
siona algln ensuciamiento los Tuhos pueden limpiarse perifdicamente con

Vapor 6 Presifin de Aire.

La mayor parte de los Tubos con Aletas operan satisfactoriamente -

cuando los factores de Ensuciamiento no exceden de 0.0011.

Los Soloaires utilizados para el Enfriamiento del Gas Hfmedo y —--
Amargo producido en el Campc Cunduachn tienen las siguientes caracte- -

ri{sticas:
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Tiro Forzado: E1 ventilador estf abajo del Banco de Tubos.

Tubos con Aletas Transversales; del tipo Angular Incrustada,- .
enrollada en espiral con un dohlez sobre la base de la misma,

igual al ancho del Espaciamienyu de la Aléta.

N@mero de Tubos: 515; 1" D.E., 0.810" D.l., BUWG 13,
Nimero de Aletas : 11 x Pulgadas.

Altura de las Aletas: . 5/é Pulgada ( 0.625 pulge. )f
Espesor de las Aletas : 0.14 pulgada.

Arreglo Triangular : 2-1/4 Pulgadas.

Nimero AE Hileras : 7.

Largo de los Tubos Aletados : 20 Piese.

Ancho de los Tubos Aletados : 15 pies.

‘Espaciamiento entre los Tubos: 1.5 Pulgadas.

Cabezal Tipo Caja Forjadae.

Ventilador con L4 Aspas.

Motor del Ventilador con Bandas Multiples en V.
Potencia del Motor por.UentiladDr s 150 HPe

Gasto Manejado : 30 “MPCD.

72,007.00 1bs/Hr.
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17.~- Presifin de Entrada: 1.040.8 PSIG.
18.~- Temperatura de Entrada: ZDS.GUE ¢ 57°E ).
19.- Cafda de Presifin M&ximna : 5 P5IG.
20.- Cantidad de Calor Eliminado: 5,787.925.00 BTU/Hr.
21.- Temperatura Entrada Aire: 959 ¢ 35°C ).

22.- Temperatura Salida Aire: 122.4°F (50.2°C ).
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FIG. 12.1.-CAMBIADORES ENFRIADOS CON AIRE DE TIRO INDUCIDO

TUBOS ALETADOS 7 ENTRADA FLUIDO CALIENTE
CABEZAL FIJO 8 SALIDA FLUIDO FRIO
CABEZAL FLOTANTE 9 VENTUR |

CAMARA DEL AIRE 10 REDUCTOR DE VELOCIDAD
SOPORTE DE LOS TUBOS Il MOTOR

SOPORTE DE LOS CANALES 12 SOPORTE

< U

FIG.12.2.-CAMBIADORES ENFRIADOS CON AIRE DE TIRO FORZADO

FACULTAD DE QUIMICA | UN AM.
TESIS PROFESIONAL
JORGE RODRIGUEZ COL LADO 1977
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2.-L, [CARACTERISTICAS DEL GAS NATURAL PRODUCIDO.
l.- ORIGENES.

£1 gas Natural, como indica su nombre, es uno de los productos na-
turales que se encuentran generalmente asociados can el Petrfleo Crudo-

£1 Gas denominado Seco se compone casi totalmente de Metano, con pegue-
fias cantidades de Etano y otros Hidrocarburos Paraffnicos. Cuando el --
producto natural contiene mayor proporcifin de‘Hidracarburos mis densos-
6 Lfquidos se le suele llamar Gas Hfmedo. Estos Hidrocarburos mis den--
sos suelen.separﬁrse para . obtener las Gasolinas Naturales 8 Rectifica=
das, con excelentes propiedecct Cfnc agentes de mezclas en la prepara--
cifn de Combustibles de Motorese

Los Gases que se encuentran en cierto lugares pueden contener ele~
vados porcentajes de Nitrfgeno y Difixido de Carbono, existiendo ejem --

plos en lcs que los Gases ectfn compuestos casi exclusivamente de uno -

fi otro Gas inerte.

Son tambifn importantes los Gases ricos en Helio, aunque pocos tig
nen la suficientz riqueza como para justificar la Extraccifin de &ste -~
elemento.

Algunos Yacimientos producen Gas Natural que cnntiene compuestos de
Azufre, los cuales se Separan y someten a tratamiento con objeto de re-

cuperar el Azufre elemental.

La Separacifn de los Vapores més fhcilmente condensables del Gas -
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Hbwedo deja un Gas recidual compuesto principalmente de Metano, por lo-
gue tanto el Gas Seco natural cono el Hfmedo después del tratamiento, -
est&n compuestos esencialmente de Metano con pequeiias cantidades de Etg

no, Propano y quizé Butano.

E1l tetano y el Etano tienen un punto de Ebullicifn tan bajo que no
es practicable la Licuefaccifin del Gas Natural con fines de distribu --
ccifin y consuma, aunque esta posibilidad tiene cierto interfs en rela -

cifin a su almacenaje y la conservacifin de reservas.

Hoy dfa se valora en lo que corresponde la importancia del Gas Na
tural, ya sea como Combustible § como Materia Prima.para la Industria -~
Petroguimica, y mientras que en otros tiempos se malgastaban grandes --
cantidades de este producto, en la actualidad se realizan grandes es --

fuerzos en encantrar medios pricticos de almacenaje y reduccifin de las-

pérdidas al nfinimao.

£l Gas Natural no es un compuesto puro, sinc una mezcla de Hidro=--
carburaos; cansta generalmente, de una porcifn importante de Hidrocarbu-
ros Parafinicos ligeros, Metano, Etano, Propano, Butano, con proporcio-
nes variables de Hidrocarburos Paraffnicos de Puntg de Ebullicifn mfs -
elevados, Pentano, Hexana, Nitrfigeno, Difixido de Carbono y Sulfuro de -
Hidr8figeno.

El Gas de Pozos Secoe estf compuesto en gran parte de Metano, con-
pequeiias cantidades de Etano y Propano y sflo mfnimas cantidades de Bu-

tano e Hidrocarburos iz pesados. £1 Gas de Cabeza de leos Pozo produc--

tores de PetrBlec contiene Hidrocarburos Paraffnicos, incluyendo Hexa -
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nos, pero estos Hidrocarburos més pesados se Sepéran por Compresifin § -
Absorcifin obtenifndose aproximadamente un Litro de Gasolina por cada me

tro cfibico de Gas.
2.=- APLICACIONES EﬂﬂU COMBUSTIBLE.

La mayor parte del Gas Natural se emplea en Procesos de Calefa - -
ccifn Industrial y doméstica. Su facilidad de control, uniformidad en -
la Composicifin, ausencia de substéncias indeseables y elevada Potencia-
Calorffica, que promedia las lD;DDD Kcal/m3 , hacen gque sea este Gas el
Combustible ideal en una serie ilimitada de aplicaciones, Se puede de =
cir due los Gnicos factores que restringen su empleo como Combustible -

con su accesibilidad y su precio, el cual depende considerablmente del=-
Costo relativo de los otros Combustibles cuyo centro de produccifn esté
m&s prlximo al consumidor. Cuando existe un Gasoducto, la aplicacifin —--
Gas Natural es muy sencilla por medioc de dispositivos y guemadores ade-

cuados para todas las necesidades donésticas e Industriales.
3.~ UTILIZACION COMO MATERIA PRIMA.

£1 Gas Natural Hfimedo tiene una importancia primordial como fuente
de aprovechamiento de Gas®linas, para lo cual se suele transportar el -
Gas a las unidades de extraccifn, en donde se le Separa de los Hidro --
carburos 1fquidos que forman la.llamada Gasclina Natural & Gasolina Rec
tificada. Los Hidrocarburos gasecsos mfs fécilmente condénsables, tales
coma Propano y Butano, se pueden extraer también en estas condiciones,-

gusdando un Gas recidual pobre con casi las mismas propiedades que el -
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Gas Secoe.

Al Considerar las reaccicnes del Gas Seco Natural procedente
de los Pozos 8 del Gas recidual pobre de las Plantas de Extraccifin, se
puede suponer con seguridad que se compone principalmente de Metano. -

La descomposicifin de estos Gases suministra, por lo tanto, una fuente

de Carbfn e Hidrfigeno que son en sf mismo, los elementos bfsicos de to
dos los compuestos orgfnicos. E1 Metano por ejemplo, puede emplearse -
como producto de partida en la preparacifn de Alcohol Metflico y For--
maldehfdo por oxidacifin & en la obtencifn por Cloracifn del Cloruro de
Metilo. El1 Negro de Humo, de taﬁﬁa importancia en la Industria, es tam
bien un producto obtenido, bién por la Combustifin incompleta del Meta-

no 6 por su Cracking Térmico. El Hidrfigeno puede producirse por la Pi-
rflisis a alta temperatura del Metano § por reaccifin de €ste con Vapor
de Agua, vy por combinacifn con Nitrfgeno obtenido del Aire se convier-

te en Amonfaco.

Como puede verse, el Gas Natural con alto contenido en Meta-
no puede constituir la Materia Prima para la obtencifn de numerosos —-
productos, aungue la cantidad consumida actualmente en ello es relati-

vamente pequefia en comparacifin con la empleada como Combustible para =

usos domfstico Industriales.
L.~ CARACTERISTICAS DEL GAS PRODUCIDO.

De los Analisis efectuados a las muestras del Gas Producido

en el Campo Cunduacln se sabe que contiene los siguientes compuestos:
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‘CUMPUNENTE
METANO
ETANO
FRDPANb
ISOBUTAND
BUTANO NORMAL
ISOPENTANO
PENTANO NORMAL
HEXAND Y MAS PESADOS
SULFURD DE HIDROGEND

DIOXIDO DE CARBOND

(

"y
0

&£
o
°

C6+ do

H25 J.

EUZ Je

COMPOSICION (% MOL)

57.20‘
11.01
4,52
0.53
1.25
- 0.36
0.kl
1.48
1.32

1.92

De lo expuesto anteriormente se deduce que el Gas Froducido =

por este Campo es HUMEDC Y AMARGO; hiimedo porque contiene Hidrocarbu--

ros més densos 6 liguidos ( Cy+ ), vy amargo porque contiene Hy5 y COpe

5.~ CALCULO DE LOS LICUABLES CONTENIDOS EN EL GAS NATURAL.

De los resultados obtenidos en los Analisis Cromatogré&ficos --

efectuados a las muestiras de Gés, en las lineas respectivas de los Se~

paraderes, Tanques de Balance, Soloaires, y , quemadores se selecoianf

la m&s representativa para el desarrollo del cflculo de los Licuables.

£l Métocdo aplicado para calcular los Licuablés en la corriente
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Gaseosa, se basf en la Presifin de Convergencia y Constantes de Equili-
brio para mezclas Multicomponentes, recomendada por la Natural Gas =—=-

Processing Suppliers Association ( NGPSA ).
l.- DATOS DE CONSTANTES DE EQUILIBRIO ( K ).

En 1953 HADDEN desarrollf el MBtodo para calcular la Presifn
de Convergencia para mezclas simples y complejas. Este M8todo estf ba-
sado en el concepto Pseudo Binario 8 Equivalente, que es empleado en -
estas Cartas. Las Cartas estfn basadas en datos experimentales tabula=-
dos por B. G. BROWN en la Universidad de Michigan, y fueron preparadas

por la Fluor Corporation.

La representacifn de la Carta de Presifn de Convergencia de -
valores de la Constante de Equilibrio ( K ), usada desde 1957 por la
NGPSA proporcicnan una {til y rfpida aproximacifn gr&fica. Con limita-
ciones los valores son suficientemente exactos para satisfacer muchos
cBlculos requeridos por el Ingeniero. Ademfs, estas Cartas son muy usa
das en la Industria y son generalmente preferidas sochre la mayor parte
de Numagramas.

2.~ METODO DE CALCULO. PRESION DE CONVERGENCIA,

El Valor de la Constante de Equilibrio ( K ) del Equilibrio -
Vapor=-Lfquido de cada componente en un sistema es funcifn de la Tempe~
ratura, de la Presifin, y de la Composicifn de la Fase Vapor y la Fase

Lfquida. Para Procesos de Gas Natural, la Presifin de Convergencia pue-

de ser usada como el parfimetro que representa la Composicifin de las Fa
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ses de Vapor y Lfquida en Equilibric. La Presifin de Convergencia, es

en general, la Presifn Crftica de un sistema a una Temperatura dada.

A una Temperatura dada, como la Presifin aumenta, el valor
de la Constante de Equilibrio ( K ) de todos los componentes del sis-

tema converge en la unidad cuando la Presifin de operacifn alcanza la
Fresifn de Convergencia. En otras palabras, es la Presifin para un sis_
tema a una temperatura dada cuando la Separacifin Vapor-Lfquido no es
muy grande posible. Naturalmente, es igualmente imposible tener una =
Separacifin Vapor-Lfguido a una Temperatura dada en gue la Presifin de

operacifin es mayor que la Presifin de Convergencia.:

Ha sido establecido que la Presifin de Convergencia de sistg
mas encontradas generalmente en Procesos de Gas Natural es funcifin de
la Temperatura y la Composicifn de la nge Lfquida. Esto supone gue -
la Composicifin del Lfquido tiene gque ser conocida de un c&lcula FLASH
usando una primera aproximacifin para la Presifin de Convergencia. Por
1o tanto, el MEtodo de cllculo de la Presién de Convergencia es un mé

todo iterativo. E1 procedimiento de.célculu sugerido es el siguiente:

PAS0 1.~ Asumir la Composicifn de la Fase Liguida 6 hacer --

una aproximacifn ( si no hay gufa, .use la Composi--
cifin de 1a Alimentaciﬁn_tutal e

PASO 2.~ Identificar el Hidrocarburo mfs ligero, componente
qgue estf presente @ menos de 0.1 % mol en lé Fase

L{quida.



PASD 3.~

PASO Lo-

PASO 5.~

(6=

Calcular el Peso Promedio, Temperatura Crftica y Prg
sifin Crftica para loc deafis canﬂanéntes més pesados
para formar un Pseudo sistema Binario

Trace la Zona ( Locus. ) Crftica del Binario conSise-~
tiendo del componenfe_ligeru y el Pseudo componente
pesado. Cuando el Pseudo componente pesado promedia-

do estf entre dos Hidrocarburos Reales, una interpo-
lacifin de las dgs Zonas ( Loci ) Criticas puede ser
hechae

Leer la Presifin de Convergencia ( ordenada ) a la —-

Temperatura ( abscisa ) correspondiente para la con-

" dicifn FLASH deseada de la figura 18-2.

PASO 6.-

PASO 7.~

Usando la Presifin de Convergencia determinada en el

PASO 5, juntc con la Temperatura y la Presifn de opg
racifin obtener los valores de la Constante de Equili
brio ( K ) para cada componente de las Cartas Pre--—-
sifin de Convergencia-Presifin de operacifin-constante
de equilibrio. | .

Hacer un chlculo FLASH con la Composicifn de la Ali-
mentacifin y las Constantes de Equilibdo obtenidas en

2l PASC 6.

PASD 8.~ Jlepetir los PASOS del 2 al 7 hasta el asumido (su---

puesto) y checar la Presifin de Convergencia calculada

con una tolerancia aceptable, & hasta gue dos chlcu-
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los sucesivos den el mismo componente ligero y el -
mismo componente pesada y checar con una tolerancia
aceptable.

Los datos para NO-HIDROCARBUROS, Nitrégeno, Difixido de Carbg

no y Sulfuro de HidrSgeno se presentan en Cartas no muy completas debi
do 2 gue se tienen efectos de Concentracifn grandes. For experiencia,
para calcular la Constante de Equilibrio del CU2 se tiens la siguiente

gcuacifin,.

En el Libro de datos de Ingenierfa publicado por la NGPASA
( Engineering Data BooK ) se presentan las Cartas de Presifin de Conver
gencia-Presifn de operacifn-Temperatura-Constante de Equilibric para -
compuestos tales como: Metano, Etana, Etileno, Propileno, Propano, Iso
butano, Butano Normal, Isopentano, Pentano Normal, Hexano, Heptano, ==

Octano, Nnnand, NitrBgeno, Sulfuro de Hidrfgeno y Decano; con Presio-«
nes de Convergencia de 800, 1,000, 1,500, 2,000, 3,000, 5,000 y 10,000

PSIA.
3.~ VARIABLES Y ECUACIONES FLASH.

Las Variables y Ecuaciones Flash estén definidas como sigue

N.= Fraccifn mol del componente i en la mezcla total
X.= Fraccifin mol del Componente i en la Fase Liguida

Yi= Fraccifn mol del Componente i en la Fase Vapor
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Yi En Equilibrio Termodinfmico

K =

L = Fraccifin mol del Lfquido en la mezcla total

U = Fraccifin mol del Vapor en la mezcla total

Usando las relaciones K = _ Y , L+ V= 1.0 y haciendo un

Balance de Materiales para cada componente en el Lfquido, en el Vapor,
y en la mezcla total, se puede derivar la Ecuacifn FLASH en varias for
mas. Una forma comfin es¢

N,

: 1
?xi =z 1.0 (1)

L + VA,
i

otras formas {itiles pueden ser escritas como:

L =5 Ny B 5 L £

1 + UKi/L i L+ VHi

A las condiciones 1fmietes de Fase de Punto de Burbuja (L =1..0) vy -

punto de Rocfo ( V = 1.0 ), estas ecuaciones se reducen a,

TE Hi”i = 1.0 ( Punto de Burbuja )

>3 Ny - 1.0 ( Punto de Rocfo )
K.
i
Estas Ecuaciones son muchas veces (tiles para cflculos preliminarsé -
cuando la condicifn de Fase de un Sistema a una Presifin y una Tempera-

tura dada estfn en duda.

lo- 31 z HiN: yZNi/H.1 son ambas mayores que 1.0 21 Gistema

esta en la Regifin de dos Fases.
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2.- 5i zHiNi’ £S5 menor qué 1.0 el Sistema es todo Lfquido
comprimido por arriba de su Punto de Burbuja.

3.~ 51 X Ni/Hi es menor que l.0 el Sistema es todo Vapor vy
puede estar por encima & por debajo de su Punto de Ro--

cio.

Le- La ¥ KiNi y la SNi/Ki , ambas no pueden Ser menores
que 1.0 .

Existen numerosos procedimientos para calcular las Constan--

tes de Equilibrio, 8stos incluyen Ecuaciones de Estadao, combinaciones

.

de’ Ecuaciones de Estado con datos tabuladaos, y sus correspondientes cg
rrelaciones de estado; nadamfs gque estos procedimientos son demasiado
laboriosos.

En la Tabla # 7 se presentan los resultados, y la secuencia
de cflculo seguida en el chlculo de los Licuables. Para llegar a estos
resultados se tuvieron que hacer una serie de suposiciones de la Rela-

cifn Vapor-Lfguido ( V/L ), hasta checar el supuesto con el calculado.

La Presiﬁn de Convergencia chtenida de la Figura 18-2 del --
libro de datos de la KGPSA ( anexada ) fue de 3,000 PSIG.
Las Constantes de Equilibrio se obtuvieron ‘con la Presifin de

Operacifn y la Temperatura, de las Cartas. ( anexadas ) con Presifin de

Convergencia igual a 3,300 PSIA proporcionadas por la NGPSA.

La Fraccifn mol del Lfguido en la mezcla total para cada com
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ponente ‘del Gas se obtuvo por medio d= la Fcuacifn FLASH ( 2 ) y 1a

Fraccifn mol. del Gas recidual por diferencia ( 100-L=V ).

En la Tabla # 8 se presentan los resultados de los CAlculos

obtenidos de las muestras tomadas en las lfineas aili indicadase.
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i il S i 7
CALCULD DE L0S IENISBRUR A BN 6
2
PRESION DZ OPERACION: 74 Kg/ cn (1065,5 PSIA)

TEMPERATURA DE OPERACION: 97 9C  (206.6 OF)
TEMPERATURA DE SALIDA EN LOS SOLOAIRES: 379C ( 98.6 OF )
PRESION DE CONVERGENCIA: 3,000 PSIA

BASE DE CALCULC : 100 MOLES

+ = 69.00 ( Supuesta)
\V No, MOLES No, MOLES GAL LICUABLES Cl+ % MOL 5% MOL PESO MOLECULAR

LIQUIDO GAS RECIDUAL L[b.mol GAS TIqUID0 GAS LIQUIDD PESO HDLECULAh GAS LICUIDO

ca, 1.82
Hzi 1.32
Cl 77.23
CZ 11.01
L, 4452
o Cb 0.53
Cb 125
1 0k 0.36
)
85 Ol
Es+ 1.43
Peso Espec. 0,754

Pesa Molec. 21.853
Licuables 83+ 64,269
BlsMMPC

125.2000  0.015335  1.904665 1,932 1.074 44,010 0,050 0.472
51,3700 0.025695  1.234305 1.313  1.800 34,076 0.447 0,472
217.6600 0.354601  76.345319 77.957 24.857 16.062 12,505 3.907
61.0300 0.300403  10.029597 10,986 12.643 30,068 3.303  3.801
27.2200  0.166056  4.353946 1044 45455196 1,733603 4yl 11.637 44,096 1,947 5,131
15.4800  0.034215  0.495785 12,40 6.147734 0.426266 0.502 2.397 58,120  0.291  1.393
12,3850  0,100928  1.149072 11.95 13.731410 1206089 1.165 7.073 58.120  0.677 4.110
7.3480 0.068992  0.311008  13.88 4.316791 0.G80008. 0.315  3.433 72.146  0.227  2.476
6.1060 0.067147  0.342853 13,74 4,710800 0,922599 0.347 4,706 72.146°  0.250  3.395
3.4150 0.433382  1.06618  15.59 16.316774 6.756425 ~1.061 30.373 86.172  0.194 26.173
1.426832  98.57316C . 90.678705 11.722990 751611 51.551

L= 69.085 (Calculada). Bls x MMPCD Bls x MMPCD

- $9.438 7.425

CONTENIDO DE AGUA: Considerando el Ges saturado de las Gr&ficas MC. CARTHY BOYD ANDREID Tenemos :
A 97 oC ( 206.6 OF ) y 1065.5 Psia. : 640 Lbs. de vapor de agua x MMPC

37 oC ( 9B.6 OF ) y 1060.5 Psia., : 58 Lbs. de vapor de agua x MMPC

582 Lbs. de vapor de agua x MMPC Condep
sada
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TABLA 4 8
ANALISIS CROMATOGRAFICO.,
PRESION TEMPERATURA PEIC LIZUADLES
MUCSTRA  HMUESTRA 7 oL CSPCNIFICU Uat
e e T n 2 - e ~ r . : oo y
WY ESTRN Kg/cm oc H,5 Co,, g, i <5 i Ch nEL iCS nC5 C6+ Pait . Nipeal B1s/MIPS
A.P. 70 o4 0.79 1.47 £0.39 10.69 4.61 0,44 0,96 0.1% 0.20 0.29 20,405 n,7044 47,1249
el 38 a2 1,30 1.90 72.55 14.0% 6.50 0.64 1,50 0.24  0.26 0.27 22,004 0.7624 €5,0L49
B.7. 9 7 2,61 1,95 49,00 24,23 13,90 1.085 4,01 0.84 0.90 0,55 23,207 0.2738 156.6205
T.8. L 30 2.93 1.90 50,14 22,06 14,21 2,03 h.,55 0.°8 0.829 0,41 28,232 0.9746 162.4188
Antes de Soloairers - - 1.13 1,57 78.70 10.56 4.60 0.56 1,28 (0.28 0,34 0.90 21,212 0,732 58,599
De-pués de Soloaires -- - 1.13 1.37 B80.61 9,47 4,73 0.52 1.23 0.26 0,30 0.30 20,597 0,711 52,945
Envia U.P.0.C. - - 1.26 1l.44 B£0.52 S.46 4,73 0,51 1.11 0,26 0.29 0O.42 20.607 0,711 52,291
P.I. 35 g2 1.99 1,71 72.48 13.05 6.52 0.75 1.77 0,40 Q0.L6 0.07 22,689 0.773 77,907
Antes de Soloaires - - 2.46 1.64 62,02 16.42 10,67 1.37 3,38 0.62 0,79 0.73 25.401 0.enn 124,617

Al Quemadaor - - 2,46 1,74 59.35 15.87 11.33 1,58 4,13 1,02 1.20 1.32 26,945 0,930 150,066
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2o5+= RECUPERACILN Y APRUVECHAMIENTO DE LOS HIDROCARBURCS

CONDENSADOS ( GASOLINA ) .

Al efectuarse el Enfriamiznto del Gas en los Soloaires, loz Hidro-
cartroc pesades ( Licuables ) y el Agua contenidos en el Gas Sufren -
Condensaciones parciales debido a que varfz sd Constanie de Egquilibrio
y a veces alcanzan su Temperatura de Rocfo.

En la Bateria del Campo Cunduacfn al igual que en las otras Plan—-
tas de Separacifn que forman el Area del Cretfcico en la Zona Sur, se=-
tienen problemas con los Hidrocarburos y el Agua Condensada ya que se-
acumulan en los Columpios de las Tuberfas obstruccionando parcialmente

el pasoc del Gas y Disminuyendo notablemente su eficiencia.

Actualmente para mantener la eficiencia de las Tuberfas, 1la limpig
za de 8stas se hace mediante desplazamiento ( corridas ) de Diablos -

con Copas, auxiliados por Trampas de envio y de recepcifin; los Liqui -

dos desplazados, Gasolina y Agua, se gueman en la atmosfera.

E1 Cocto de estas operaciones asf como el desperdicic de los Hi=--—

drocarburos Lfquidos son de consideracifn.
Por lo que los objetivos dz esta Tesis son:

l.- Reducir en gran parte estos problemas que se tienen

en las Tuberfas,
2.- Evitar los grandes desperdicios de Gasolina ( Recuperacién)

3.~ Incorporar a la Produccifin de Lfquidos los Condensados-



P, T
del Gas ( Aprovechamiento ).
Para la Recuperacifn y el Aprovechamiento de los Hidrocarburos —-—-
Condensados ( Gasolina ) obtenidos por el Enfriamiento del Gas Natural
Producido en el Campo Cunduacln en el Estado de Tabasco, se brupnne -

instalar en la Bateria de Separacifin #/ 1 el siguiente Equipa:

l.- Un Tanque recuperador de los Condensados obtenidos
en los Rectificadores Secundariocs de Baja Presifin-

y de Presifin Intermedia.

N

2.~ Oombas para descarga de la Gasolina Recuperadae.

3.- Una Lfnea de Transporte de la Gasolina Recuperadaw
hasta la Bateria Samaria 11 para su Aprovechamien-

to ( Gasolinoducto ) .



ESPECIFICACIONES DE LA GASOLINA NATURAL

N.G.S. M. A. DATA BOOK 1957 (PAG. 150)

PRESION DE VAPOR REID ——0.7-2.4 Kg/cm? (I0psi)

PORCENTAJE EVAPORADO A 60°C ——25 -85

PORCENTAJE EVAPORADO A 135°C ——NO MENOR DE 90

DE VAFOR REID

PRESION

Kg/cm2

PUNTO FINAL DE EBULLICION

——NO MAYOR DE 190°C

GRADOS DE LA GASOLINA NATURAL

PORCENTAJE EVAPORADO A 60°C

25 40 35 70 85
GRADO 34-25 GRADO 34-40 " GRADO 34-55 .| GRADO 34-70
GRADO 30-25 GRADO 30-40 :GRADO 30- 55 GRADQ 30-70
GRADO .26-25 GRADO 26-40 GRADO 26--55 GRADO 26-70
GRADO 22-25 GRADO 22-40 GRADO 22 - 55 GRADO 22-70
GRADO 8-23 GRADO 18-40 GRADO 18- 55 GRADO 18-70
GRADO 14-25 GRADO 14-40 GRADO 14 - 55 GRADO 14-70
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NMCMENCLATURA UTILIZADA.

MebeiMeTs = Metros bajo mesa Rotaria.

ToPe = Tuberfa de Frnducciﬁn.-
TRa = Tuberfa de Revestimientﬁ._
MMPCD = Millones de pies cfibicos por dfa.
Bls = Barriles

A.P = Alta Fresiﬁa

F.I = Presifin Intermedia

B.P = Bajg Presifn

ToBo = Tangque da Salance

TeA = Tanque de Almacenamiento
Tol = Tangue d= Medicifin

Hin " = Kilénetro

mr = {ilfmetro

S.U. = Saybolt Universal

ppm = Partes por Mill6n

Lb/pl;,2 = Libras por pulgeda cuadrada

TIZ = Temperatura inici=l de Ebullicifn.



L4

%5 vol =

TFE =

m3/d ‘-
RGA =

RGIL =

B.N =

B.M. .=

=76~
Porciento en vollmen
Temperatura final de Ebullicifin
Segundo
Metros Clbicos por dia
Relacifn Gas-Aceite
Relacifin Gas-Lfquido
Metros cfibicos por metros clibicos
De SEparadures
De Lfnea
Fluyente
Bombeo NeumBtico
Sombeo Mecfnico
Frank Wheatley
Barriles por dfa
Pulgadas
Pies
Difnetro Nominal

Libras .por Pulgz2da cuadradae.
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.HCDZ = Constante de Equilibrio del‘DiﬁxidD de Earboﬁu.
Hcl = Constante de Eguilibrio del Metano
HBZ = Constante de Cquilibrio ﬁel Etaqu,
Gy + = Propano y compuestos mfs pesados ( Licuables ).

U.P.Q.C. = Unidad Petrogufmica de Cactus.
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CAPITULO 3.

LO DEL EQUTEPRPO,

3.1.— CALCULO DEL TANQUE RECUPERADOR DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS.

Es necesario hacer las siguientes consideraciones al calcular este —

equipo :

I.-

Con el fin de simplificar los cédlculos, se considera la experien—

cia que se tiene en otras Baterias instaladas en el mismo Distri-
to.

En la parte superior, en la 1lfnea al guemador, se coloca una vil-
vula automdtica de relevo, gque permitird controlar la Presidn en-

este Equipo.
La Temperatura de operacidn serd de 37.8°C (100°C)

Se considera Capacidad de Almacenamiento para 54 minutos. Esta -
se selecciona a criterio del diéeﬁador, ya que el servicio no es—

critico.

Forma y Posicién del Recipiente Cilfndrica Horizontal 2:1 con ta-
pas Semi—Elfpticas, Material de Construccidén Acero al Carbdn baja

Aleacién, Especificacién 5A-516, grado 70 ( del Cédigo ASME ).
; . . 3 2
La Presidn de operacién serd de 1000 Psig. (68.02 Kg/cm man. )

El Diserfio de este Equipo se hace de acuerdo con el ASME CODE UNFI
RED PRESSURE VESELS.

Se pretenden Recuperar 1,000 Barriles/dfa.
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CALCULG®DS.

1.~ FLUJD:
1,000 Barriles/dia
5,614.6 ft/dfa
158,99 m>/dia

158.990 Litros/dia
42,000 Gal/dia.

2.~ CAPACIDAD DE ALMACENAMIENTO : 54 minutos.

3.~ VOLUMEN REQUERIDO:
3

lé%ingE x TE%EE%%E“ x 5L min = 5.9621 m.

210.5676 Ft°.

4.~ Haciendo uso del NOMDGRAMA Volémen del Recipiente V.5 =
Difimetro del Recipiente tenemos:

=]

Fis e pipre—— 5

donde:

P = Presién de Disefio = 1,100 Psig.

S = St x f = Esfuerzo de Disefio

St= Esfuerzo mlximo permisible a la Tensi6n = 17,500 Psig.
f = Factor de Seguridad = 80 % = 0.8

por lo tanto:

*§ = 17,500 x 0.8 = 14,000 Psig.

E = Eficiencia a la Unién = 100 %, uniones totalmente -

radiografiadas.
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C = Corrosibn permisible = 0,125 Pulg.
sustituyendo los valores en la ecuacifn tenemos:

1,100 1

F=1gmo0 x1 x 0.125

= 0,628 Pulg.

del Nomograma, con F = 0.63 y V = 5614.6 ft / dfa, obtenemos:

D = Difmetro Interno de la Vasija = 5.20 ft.

= 158.6 cm.
= 1.586 m.
= 62.4 Pulg.
2
S5.- De U = Volfmen del Cilindra —2 Lt @
e 4 v
mw 02
sustituyendo tenemos:
& L x 5,9621 3.007 m.
3,1416 x ( 1,586 )2
= 9,898 ft.
= 301.7 cm.

= 108,776 Pulg.

6.~ DIMENSIONES DEL RECIPIENTE:

Difimetro Intermno = 62.5 Pulgs.

Longitud del Cilindro = 119.0 Pulgs.
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Una vez que se ha dimensicnado el recipiente tanto en Difmetro In
terno come Longitud del Cilindro, se procede a calcular los Espesores
del Cuerpo y de las Cabezas ( Tapas ). Para ello se recurre a las Espe

cificaciones ASME para recipientes sometidos a presifn.

De acuerdo con el ASME CODE UNFIRED PRESSURE VESELS, el Material
recomendado para este tipo de recipiente es de Acero al Carbén SA-515

grado 70.

La forma geomftrica usual para esta clase de Equipo es Cilfndri-

ca con Tapas Semi-~Elfpticas 2:1.

Para calcular el Espesor minimo requerido para la Placa del Cuer

po se utilizan las ffrmulas siguientes:

B R
t = d + C
SE - OOG.Pd
pd Ru
t = + C
SE # 0.4 Pd

tomadas del CAdigo ASME, Seccifin VIII, en donde:

t = Espesor minimo de la Placa, en Pulg.

B Presifn de Disefio, en Lb/Pulg2

R = Radio Interno del Cuerpo, en Pulg.

S = Esfuerzo mlximo perrisible, en Lb/Pulg.z

E = Eficiencia de las uniones ( juntas ), en %
C = Espesor por Corrosifin, en Pulg.

R_ = Radio Externo del Cuerpo, en Pulge.
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Para el cfilculo del Espesor minimo de las tapas se utiliza la =—-

formula siguiente:

Pd DK

2 SE - 0.2 Pd

tomada del C8digo ASME, en donde t, P,, S, E, y C son las mismas de la

dl

férmula anterior y

D Difimetro Externo de la Tapa, en Pulg.

K = Factor que depende de la Proporcifin D/2 H.

Los valores de K se muestran en la Tabla # 3.1

TABLA # 3.1
D K

—ZH
3.0 1.83
2.9 ' 1,73
2.8 1.64
2.7 1.55
2.6 1.46
2.5 1.37
2.4 1,29
2.3 ‘ 1.21
a2 1.14
2.1 1.07
2.0 1.00

1.9 J.93
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1.8 , 0.87
107 0.81
1.6 0.76
1.5 . D0.75

CALCULO- ESPESOR DEL CUERPO .

De acuerdo a las especificaciones ASME, para un Aceroc al Car-
bén SA=515 grado 70 corresponde un Esfuerzo mlximo permisible ( 5 ) de

17,500 Lb/Pulg?., a 100 OF ( 37.8 9C ).

El aumento por Corrosifn se considerarf de 0.125 Pulg.

Pd R
férmula: t = + C
i SE - 0.6 P,
Datos:
P, = 1,100 Lb/Pulg?
R = 2.6 ft = 31,2 Pulg.
S = 17,500 Lb/Pulg?
E = 100 %, uniones soldadas, totalmente radiografiadas
C = 0.125 Pulg.

1100 x 31.2
(17,500 x 1) - (0.6 x 1100)

+ 0.125

ot
]

2.163 Pulgadas

5.5 cme

CALCULD ESPESOR DE LAS TAPAS.
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Py DK
ZoE - 0.2 P

férmula: ti=

Datos:

P, = 1,100 Lb/Pulg?

(=)
[}

5.2 ft = 62.4 Pulg.

R _ 31,2
H = — = —=3%— = 15.6 Pulg.

D 62.4
W " Txis.e 20

de la Tabla # 3.1 se obtiene K = 1.0

S = 17,500 Lb/Pulg?
E =100 %
C = 0.125 Pulg.

t = 1,100 x 62.4 x 1 + 0.125

(2 x17,500 x 1) - ( 0.2 x 1,100)

ct
L}

2,0985 Pulg. ( Espesor Nominal ).
5033 cm.

. En resumen, los Espesores encontrados para el recipiente son:

ESPESOR DEL CUERPO DEL CILINDRO = 2.5 Pulgadas.( 6.35 cm )

ESPESOR DE LAS TAPAS ( CABEZAS )= 2.5 Pulgadas.(.6.35 cm )
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3.2.= CALCULO DE LA TUBERIA DE TRANSPORTE ( GASOLINODUCTO ) Y ACCESD-—

RIOS.

2 C&lculo de la Tuberfa para transportar la Gasolina Rectifica

da del Recipiente Recuperador a la Bateria Samaria II.

Esta 1f{nea tendr& una longitud de 22,967 ft ( 7,000 m. ) y =
se necesitarfn 6 Vlvulas de Compuerta, 5 Codos Standard de 900, 1 VAl

vula Checke

Célculo del Difimetro.-la VAlvula automftica a la que iré co-

nectada esta tuberfa es de 8 pulgadas.

Para celcular el Difimetro se harf un balance de Energfa en——
tre el punto de salida del Lfquido por la VAlvula y el punto en gue se
une la corriente Lfquida obtenida en la Bateria Samaria II, utilizando
el Teorema de Bernoulli para Liquidos. Se emplearfin diferentes medidas
de Tubo hasta encontrar una que cumpla con la igualdad 8§ que se aproxi

me a ella.

Ecuacifin de BERNOULLI :

2 2
v P v P
Zi ¢ . E FEE 1, wlo—9 ., 2, 2
9% - 9 ' 9 = 9 e;
Datos:
Zl = 0.0
22 = 26,248 ft =8 m Pl = 1000 Psig
v =V

1 2
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3
Cl = C2 = 43,36 Lb/ft % = 991,.9 Psig.
@ M = 0.6 Centipoise

entonces se tiene que:

P, - P,
ZH,, = o
s e 8¢
_ 144 ( 1000 - 991.9 ) .
ZH. = T - 26.248 = 0.6524 Ft - 1b./1b_
ZH, = v = 0.6524 1b_~ ft / 1b
s g 2 f m
c

Se supondrfn Difmetros de 8, 10 y 12 pulgadas.

Dnc:mil.ntal Cédula Dexternn Dinterno Espesor Pared Area Transv,
(Pulg) (Pulg) (Pulg.)  (Pulg. ) ¢ rt?)
8 80 8.625 7.625 . 0.500 0.3171
10 a0 10.750 9.562 0.594 0.4987
12 80 12.750 11.374 0.688 0.7056

El Gasto que maneja la Vélvula automftica de 8" es de :

29.166 Gal/min = 6.498 x 1072 ft>/seq

VELOCIDADES : V= —E_

Vean) = =088 02043 Ft/seg

V (10") = _0.06498 = 0.1303 Ft/seg
0.t987

V. C 1%y = DRI _ 0 noo Pe/msg

0.7056
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NUMEROS DE REYNOLDS : R = —2 VY €
e H
R, Can ) - D:635 X 02043 x 4336 _ 13 g5, 149
0.6 x 0.000672
R, C10m) D.797 x 0.1303 x 4336 _ 1) 1¢7 a9
. 0.6 x 0.000672
R, 120 ) 0.950 x 0,092 x 43.36 _ _ ¢ 304 gpp
0.6 x 0.000672
Bn lD" 12"
E/D 0.00022 0.00018 0.00015
L 23,247,379  23,393,39 23,475.25
F 0.028 0.030 0.032

2
_ 0.028 x (0.2045)° x 23,247,379 _
zinS (8" ) L % 0555 = 0.6682 le-Ftllbm,

0.030 x (0.1303)° x 23,393.39
4.4 x 0.797

ZHf.s (10" ) = 0.2321 lbf.-f‘tllbm

0,032 x (0.092)% x 23,475,25
6b4.b x 0.950

" = -
ZHFS (129 ) 3.1039 lbf_ f‘1:/ll:1m
De los valores dei Hfs obtenidos, se observa que el que cO=-
rresponde a un Difimetro de 8 pulgadas se aproxima al valar real de la
ecuacifn.

f v = — -
sz_S =T —* D.6524 = 0.6682 lbf ft/lhm

entonces el DIAMETRO DE LA TUBERIA (GASOLINODUCTO ) SERA DE 8 PULGADAS

CEDULA B0, ACERD AL CARBON.
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3.3.- CALCULD DEL EQUIPO DE BOMBEO.

Se va a bombear Hidrocarburos Condensados ( Gasolina ) a una ———
temperatura de 37.8 9C ( 100 OF ), con una densidad de 43.36 lb/f't3 ~—
por una Tuberfa de 6 pulgada de Difmetro nominal ( 40 m ) acoplada a
una de 8 pulg. ( 7 Kkm = 7000 m = 22,967 ft ) la cual constituye el ~--
Gasolinoducto, con un gasto de 1000 Bls/d{a; hasta la Bateria Samaria

II para su Aprovechamiento.

Usando el Teorema de BERNOULLI :

164 P vi 164 B "S
Zl + e + = Zz + + + hl
' 2 gc ez 2 gc
si €1 =¢@2
\Il = \I2

se tiene que:

—ti_ep o P ) w2 - 2,) +h

e 2
L}

o
°

-
@
o
W

2
L}
-
N
W
.
%o
=8
x|

<
[}
o
°
£
o
(a2}

POTENCIA DE LA BOMBA = — H s
’

Primeramente serfn calculades las longitudes Equivalentes de
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los Accesorios necesarios de las lineas de Transporte :

ACCESORIDS A LA SUCCION :

2 VAlvulas de Compuerta :

3 Codos Standard de S0Q :

Longitud Tuberfa recta :

Tuberfia

L/d

10 m

total

de 6 pulg. Acero al Carb8n Cedula 80

35
70 x -0.4801 = 33,607 ft

38
90 x 0.4801 = 43,209 ft

32,81 rt, \

109.626 ft.

ACCESORIOS A LA DESCARGA

2 VAlvulas de Compuerta :

3 Codos Standard de 900 :

1 VBlvula de Retencifin ( Check )

TRAMO I. Tuberfa de 6" Ced. 80

L/D

L
e

L/D

L
e

total

[}

35

70 x 0.4801 = 33.607 ft.

30
90 x 0.4801 = 43,209 ft,.
L/ = 135

Le = 135 x 0.4801 = 64.B135 ft

141,6295 ft

ACCESDORIOS DE LA DESCARGA

6 VAlvulas de Compuerta

5 Codos Standard de 509

TRAMO II. Tuberfa de 8" Ced. 80

L/D

L
e

L/D

[}

35

210 x 0.6354 ft. = 133,434 Tt.

30

150 x 0.6354 = 95,31 ft.
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1 VAlvula Check : L/ =135

LE = 135 x 0.6354 = 85,779 ft.
2 Tee Standard : L/D =20

L = 40 x 0.6354 = 25,416 ft.

Expansifin Sfbita : K

0.19 vy dl/ d2= 0.75

6.75 fte.

-
n

Longitud Tuberfa Recta : 7,000 m = 22,967 ft

Total = 23,447,123 ft

Longitud TOTAL = L = 23,698,379 ft.

Los C8lculos se van hacer con respecto a la Tuberfia de 8" céd. 80

ya que la diferencia de Tuberfa Recta es bastante grande con respecto
a la de 6" céd. 80.

DATOS:

3.899 Ft>/min

a
L}

29,166 Gal/min

D o
n L}

43.36 Lb/rt>

= 0.6 Centipoise

b 3
N

2

= 0,70

d ( nominal ) = 8" Acero al Carbfin Cédula 80

D, = 0.6354 ft
1

4. = 7.625 Pulg. d,% = 58.14 Pulg?
4

d_ = 8.625 Pulg.

Espesor = 0,500 Pulg.
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Area Transversal = 45,663 F’ulg2
= 0.3171 Ft°
T =37.8 oC ( 100 9F )

P, = 68.027 Kg/cn® ( 1,000 Lb/Pulg? )
Z, = 4 m=13.124 Tt
Z, = 8 m = 26.2uB Ft
CALCULOS.
0.408 x 29.166
Vo= > = 0.20L67 ft
58. 14 o
R - 123.9 x 7.625 x 0.20467 x 43.36 - 13,973.461
e
0.6
f = 0,028 ( CRANE-pagina A=25 )
L = 23,698.379 ft
2
o s 0.1863 x 0.028 x ( 0.20467 )° x 23698.379 _ g 791 ft de
7.625 flufdo
H = Cabeza total de la Bomba = ( Z2 - Z1 ) + h1
H = 26,248 =~ 13,124 + 0.6791 = 13,803 ft

29.166 x 13,803 x 43.35
247,000 x 0.7

POTENCIA AL FRENO = 0.100 HP.

POTENCIA AL FREND REQUERIDA = 0.1 = 74,57 Watts.
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3.4.- CALCULO DE LAS VALVULAS.

I.- C4lculo de la Vdlvula de Seguridad

La V&lvula de Seguridad para el Tangue recuperador de Condensados se

dimensiona de acuerdo a la ecuacién siguiente:

viTVuvVZ

6,326 K PI Kb

A
tomada del Natural Gas Processing Suppliers Association ( NGPSA ), Cap. 3.
donde:

5 2
A = Area de descarga efectiva de la v&lvula, en Pulg.
< 3

V = Flujo a través de la vdlwula, en ft /min.
T = Temperatura Absoluta, °R.

M = Peso molecular del Gas.

Z = Factor de Comprensibilidad del Gas.

C = Coeficiente determinado por la relacidn de los Calores Especificos del

Gas a condiciones esténdar.
K = Coeficiente de descarga. ( usualmente 0.975).
P_= Presidn a la Salida de la vdlwula, en Psia.

K, = Factor de correccién de capacidad debido a la Presién desarrollada en -

el lado de la descarga.
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Datos :
3, .
V = 143,700 ft /min.
T = 100 + 460 = 560 °R.
M = 21.853
Z = de 1la fig. 16-3 del NGPSA con la Temperatura Pseudoreducida y

la Presién Pseudo-reducida.

Determinacidn de la temperatura Pseudo-reducida ( Tpr) y la Presién Pseudo

reducida ( P )
pr

Comp . Frac. Mol Tc ind. Tpc Pc ind. Ppc

c 0.7720 344.2 265.72 673 519.55
G, 0.1101 550.3 60.58 210 78. 171
G, 0.0452 665.3 0.1 617 27.888
ic, 0.0053 735.0 3.89 529 2.803
nC, 0.0125 756.0 9.07' 551 6.887
icg 0.0036 829.0 2.98 483 1.738
nCq 0.0041 845.5 3.46 430 2.000
b 0.0148 914.1 13.53 440 6.512

389.40 645.551



entonces: T = 389.Z °R
pc

P = 605.551 psia.
pc

donde:

T 4ind. = Temperatura Crftica individual.

Pc ind. = Presién Crftica individual.
Tpc = Temperatura pseudo—crftica = Frac. mol x Temperetura Crftica ind.
Ppc = Presién pseudo-crftica = Frac. mol x Presién criftica ind.

se sabe que:

p

g r = P
P pc

T

¥ r T
P pc

en donde:

P = Presién absoluta.

T = Temperatura absoluta.

sustituyendo datos:
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P =——— =16
pr ~ 685.551 :
o et SRR
pr 389.4

con Ppr = 1.6 y Tpr = 1.5 de la fig. 16-3 del NGPSA se tiene gque el -

Factor de Compresibilidad ( Z ) = 0.85

C = se obtiene de la Fig. 3-2 del NGPSA = 335.
K = 0.975
Pi = 1000 + 14.7 = 1014.7 psia.

K = se obtiene de la fig. 3.3 del NGPSA = 0.95

sustituyendo:

143, 700 XJSGO v2’|.853 J 0.85

A = "5 .2 x 3® x 0.95 x 1014.7 x 0.9
A . 143,700 x 23.7 x £.674 x 0.9219
T 6.32 x 335 x 0.975 x 1014.7 x 0.95
2
A = 7.3635 pulg.

Los Orificios de los diferentes Tamafios de V&lvulas ( en funcién del Area —
del Orificio), son tabulados por los diferentes Fabricantes de V&lvulas de-
relevo, al igual que los tamafios de los cuerpos de las vdlwulas a que co- —

rresponden estos Orificios.

Los Orificios se designan con letras ( D, E, F, G, H, etc. ), y a cada una

de ellas corresponde una Area del Orificio.
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En la siguiente Tabla se dan algunos Orificios tabulados por la API -

Standard 526 ( Flanged Steel Safety Relief for use in Petroleum Hefinerigs).

ORIFICIO AREA ( pu1g2.)
K 1.838
L 2.853
] 3.600
N 4.340
p 6.380
Q 11.050
R 16.000
T 26.000

2
El Area obtenida fue de 7.3635 pulg . por lo tanto se SELECCIONA la inmedia-
ta superior en la Tabla, la cual corresponde a un ORIFICIO de Letra Q, con -

2
un Area de 11.050 pulg .

De las Especificaciones dadas por los Fabricantes, para este Orifi—

cio corresponde una Vdlvula de relevo de:

Didmetro de Entrada = 6.0 pulg.
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Didmetro de salida = 8.0 pulg.

La V&lvula de Seguridad se colocard en la parte superior del Recipien—
te, y serd conectada a la Red general de desfogue al quemador por medio de-

una Tuberfa de 8 pulg. de didmetro.

2.- C&lculo de la V&lvula de Control para Condensado Recuperado.

Determinacidén del Coeficiente CV para seleccionar el Tamafio de la V&lvula.

Para el C&lculo de Cv se utiliza al siguiente ecuacidn:

G
Cv + 8 AP
donde:
CV = Coeficiente de la V&lvula. Este coeficiente es el que determina el Ta
mafio de la vdlwvula.
Q@ = Flujo mdxima a través de la vélvula.
B = Bravedad especifica
AP = Cafda de Presidn a través de la vdlwula = PI - P2
Datos:
Q@ = 29.166 Gal/min.
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PI = 1000 Psig.

P2 = 975 Psig.

AP = 25 Psig.

Sustituyendo:
CV = 29.166 0'225
Cv = 29.166 x 0.1715
Cv = .5.000

Con el Valor de C  obtenido ( 5.00 ), del Manual de la Fischer Gover-
nor Company se SELECCIONA el Tamafio de la V&lwula y las caracterfsticas de

la misma.

Del Manual Fischer, para el Valor de CV = 5.00, se requiere de una -

V&lvula marca FISCHER con las siguientes caracteristicas:
A.- Flujo : igual porcentaje. '
B.— De un Tapén, tipo micro-flute.
C.- Cuerpo “"A".
D.— Tamafio de la V&lvula: 1 2 PULGADAS.

E.—- Carrera : 3/4 de pulgada.
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F.— Tamafio del Tapén : 3/4 de pulgada.

G.— Material del Cuerpo: Acerc al Carbdn.

H.— Conexiones Bridadas de 1 2 pulgadas.

I.- Accién : a falla de Aire cierra.
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PROCEDIRIENTO BASICO PARA SELECCIONAR LAS VALVULAS DE CONTROL.

Una V4lvula de Control puede describirse como una resisten
cia variable en un sistema de flujo.

Los tipos m&s comunes de V4lvulas de Control son los operg
dos Neumdticamente, Hidr&ulicamente & Eléctricamente.

Los pasos a seguir en la Seleccidén de las V4lvulas de Con-

trol son los siguientes:

I.- Fijar los Factores de Seleccidn.
Los Factores que determinan la Seleccién de las V4lvulas pa-
ra cada aplicacién, en general son:
A.- Clase de flufdo que pasa a través de la V&lvula.
B.- Propiedades Corrosivas del flufdo.
Ce= Temperaturae.
De-= Presién y Cafdas de Presidn.

E.- Accidén requerida de la Vélvula.
Fe- Tipo de Conexiones del Cuerpoe.

Ge- Requisitos del Controls
a.- Modulacidn.
be=- Dos Posicionese.
Ce~ Posiciones Multiples.
de- Cierre Hermético.
6.~ Flotante de una sola Velocidad.
fo- Mezcla & Desviacidn.
ge- Proporcional.
he= Proporcional con Reajuste.

i.- Flotante con Velocidad Proporcional.
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2.~ Seleccionar el Tipo de V4lvula que se debe emplear. ,
El tipo de V&lvula estd en funcién del tipo del Cuerpo de la-
mismae.
Tipos de Cuerpos:
Ae.- Tipo de Globo:
a.- De Asiento Sencillo.
be- De Asiento Doble.
ce~- Do Tres Vias.
Be= Tipo Angular:
a.~- De Asiento Sencillo.
Ce= Tipo Venturi:
a.- De Asiento Sencillo.
De- Tipo Saunders:
a.- Cierre de Diafragma.
E.- Tipo Mariposa.
3.~ Seleccionar el Material del Cuerpo de la Vélvula.
Los Materiales comunmente empleados para Cuerpos de Vélvulas-
son:
A.- Bronce.
Be-= Hierro Fundido.
Ce= Acero al Carbén.
De- Acero Fundidoe.
Ee.= Acero Inoxidablee.
Fe.~- Aleaciones Especiales.
dependiendo de la Clase, Propiedades Corrosivas y Temperatu-
ra del flufdo, ademds de la Presién de Operacién y la Fuerza

aplicada a la Tuberf{a.
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4.- Seleccionar el Tamafio=de la V&£lvula.

Para Seleccionar el Tamafio de la V4lvula se necesita deter-—
minar el Coeficiente " Cv " ( analfticaments 6 por medio de
Nomogramas ), este Coeficiente es el que determina el Tama-
fioc de la misma.
Para determinar el Coeficiente " Cv " se requiere de la si-—
guiente informacién:
A.- Flujo m&ximo de operacidn.
Expresado en:
Gal/min , para Lfquidos.
Lb/hr , para Vapor.

ft> esté&ndar/hr , para Gases.
Be- Presiones de Operacién:

a.~- Presién de entrada a la Vélvula.
be= Presién a la salida de la Vélvula.
Expresada’ an:
Lb/pulgz. Absoluta ( Psia ).
Ce- Cafda de Presidn.
La diferencia entre la Presidén de entrada y la de -
salida a las condiciones de operacién.
Expresada en:
Lb/pulg? man. ( Psig ).
De= Gravedad Espec{fica.
ae.=- Ligquidos:
Con referencia al Agua.
be- Gases:

Con referencia al Aire.
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Cuando se ha consequido la Informacidn anterior, entonces -
se puede determinar el Tamafio adecuado de la V4lvula utilizando -
los Manuales y Reglas de C&lculo para Vélvulas proporcionados por
los Fabricantes ( FISCHER, -HONEYWELL, KIM RAY, WALWOLTH, JENKINS,
VALVULAS DE FILADELFIA, BLACK SIVALLS AND BRYSON ).

ESPECIFICACIONES DE LA VALVULA DE CONTROL CALCULADA.

e

I.- Flufdo : Gasolina Cruda ( Rectificada ).
Temperatura : 100 °F ( 37.8 °c ).
Presiones : PI = I000 Psig.

Py 975 Psige

P = 25 Psig.
Accién requerida : a falla de Aire cierrae.
Tipo de Conexiones : Bridadas de I % pulge.
Requisito del Control : Forma de Control de Dos Posiciones.
2e~ Cuerpc : tipo de Globo de Asiento Doble.
3.~ Material del Cuerpo : Acero al Carbén.
4.- Flujo méximo de operacién s 29.166 Gal/min.
Gravedad Especffica : 0.736
Coeficiente " Cv " calculado : 5,00
Tamafio de la Vélvula : I i pulg.
Marca FISCHER .

Tipo de Control : Automdtico operado Neumfticamente.
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CAPITULD Le

CONSIDERACIODNES ECONOMICA.

En este capftulo se hace una comparacifn entre el Costo del -
Equipo calculado y el Costo de los Hidrocarburos Recuperados, para de-

terminar si el Equipo aquf propuesto es econfmicamente costeable.

Costo aproximado del recipiente recuperador:
Dinterno = 1.58m y L = 3.02¢———-m $ 160,000.00

Costo aproximadoc de los Accesorios.-
1 vAlvula automftica para control de nivel -

de Condensado, de 8" 41,200.00

10 VAlvulas de compuerta de 10", Mat. Acero

al carbfn.v» . 140,000.00
1 v&lvula de Seguridad de Orificio Qe-=-e—-- 25,100.00
1 medidor de Nivel de 4 ft de long. equipado

con cristales de alta resistencig----—------= 2,640.00

1 control de Nivel equipado con pierna para

flotador 12,200.00
1 manfmetro con carftula de 4.5 pulg. de dif
metro rango de 0 a 70 Hg/cm2 500.00

1 termfimetro con rango de 0 a 1009C equipado

con termopozo - 800.00

11 Codos de 90 2 de 8" de Difmetro---------- 16,500.00

2 Bombas de 100 Hp ——— - 50,000.00
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2 VAlvulas de retenciin - _ $ 30,000.00

7,000 m. de Tuberfa de 8" céd. 80 Acero al

Carbéin 1.,740,000.00

40 m. de Tuberfa de 6" ced. 80 Acero al —

carbon-- 10,000.00

VAlvula de compuerta de 3 pulge=————-——-=-- - 7,200.00
v&lvula de Globo para directo de automftica

de 8" 15,000.00

4 vAlvulas de globo de 3/4 pulg. roscadas -

( tomas de medidores de nivel ) =-—=====-=-= 1,600.00
1 v&lvula automltica para control de Pre-—-

sifn — 50,000.00

20 m. de Tub. de 8" céd. 80, para conectar
la vAlvula de seguridad a la red de desfo--

gue al quemador=----———-—--——=-=-===- 5,400.00

Otros Accesorios ( niples, bridas, juntas ,

Coples ) ~ 20,000.00

cCoOSsSTO TOTAL DEL EQUIPO ' $2.338,140.00
COSTO DE LA INSTALACION DEL EQUIPO.=-

La instalacifin del equipo estarf a cargo de la Gerencia de
Proyectos y construccifn de PEMEX. Por lo que, sflo se considerarfn co
mo gasto de instalacibn los ocasionados por pagos de salarios al persg

nal.
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De acuerdo con la experiencia que se tiene en el Departamento
de Construccifn y Mantenimiento ( confidencial ), y haciendo un balan-
ce del personal que se requiere para la instalacifin del Equipo ( solda
dores especialistas, ayudantes de soldador, obreros generales, cabos -
de maniobras. operadores de grfia, Ingeniero Civil para supervisar la -
instalacifn etc. ) se estima un Costo de Instalacifn de —------——---—- -

$ 750,000.00.
La instrumentacifn y demfs accesorios serfn instalados por --

personal adscrito a esta empresa.

COSTO DE INVERSION:

Costo total del equipo $ 2.338,140.00
Costo total de Instalacifin--------- —3 750,000.00
TOTAL $ 3.088,140.00

VALOR APROXIMADO DE LOS HIDROCARBUROS RECUPERADOS.

Cantidad de Hidrocarburos Lfquidos recuperador: 1,000 Bls/dia
5614.6 Ft>/dia
158.99 m°/dfa
42,000 Gal/dfia

El valor de Compra de gasolina cruda por Ft3, es aproximadamente de :
$ 9.95,

entonces se tiene: el valor de la cantidad de hidrocarburos recupera=-

dos:

3 $9.95

5,614.6 ft~ x : $ 55,865.27
ft
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TIEMPO QUE SE REQUIERE PARA RECUPERAR LA INVERSION.

Valor recuperado: por dfa: $ 55,865.27
Valor recuperado por mes: § 55,865.27 x 30 § 1.675,958.10
Como la inversibn es de 8>3.D88,1b0.00, el tiempo de recupe-

racifn de ésta es de UN MES y 26 dias.

INVERSION $ 3.088,140,00
32&?5427— x 56 dfas $ 3.128,455,1
dia

Notas :

Todas las cantidades indicadas estén dadas en Pesos ( M.N. )

-

Todas las cantidades estan a Precios actuales ( 1977 )
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CONCLUSIONES Y OBSERVACIONES.

1.— De acuerdo con la comparacién entre el costo de la Inversidn que es de
$ 3,088,140.00, y €l costo de los Hidrocarburos Recuperados por dfa -
( $55,865.27 ), se tiene que el Tiempo de recuperacién de la Inversién
es de un mes y 26 dfas; &sto da una idea de la gran Viabilidad del Pro
yecto, ya que este Tiempo es relativamente corto y la Empresa PEMEX -
puede cubrir f&cilmente el valor de la Inversién sin tener que hacer —

préstamos .

3
2.- Se dejardn de quemar 5614.6 ft /dfa de Hidrocarburos que contaminen el
ambiente.
3.— Es necesario hacer incapié en que los C&lculos se hicieron sobre la -

base de Recuperar 1,000 Barriles/dfa de Hidrocarburos.

4.— No se hizo un andlisis Econdmico mé&s amplio debido a que los Hidrocar-
buros Recuperados no se van a procesar (Endulzar) en la Bateria sino -
gue son enviados juntos con los obtenidos en las demds Baterias al Com

plejo Petrogufmico de Cactus Chiapas.
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