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FACULTAD DE INGENIERIA

DIRECCION
60-1-071

SR. LUIS BENITO CABELLO MARTINEZ
Presente

En atencién a su solicitud, me es grato hacer de su conocimiento el tema .
que propuso el profesor M. en I. José Angel Gémez Cabrera, y que aprobé
esta Direccién, para que lo desarrolle usted como. tesis de su examen
profesional de Ingeniero Petrolero: C

COMPARACION DE METODOS DE ESTABILIZACION DE ACEITE CRUDO
: MEDIANTE SIMULACION COMPOSICIONAL

INTRODUCCION :
I ESPECIFICACIONES DE LOS HIDROCARBUROS RELACIONADAS
CON LA ESTABILIZACION DE ACEITE CRUDO
I FUNDAMENTOS DE LA SEPARACION GAS-LIQUIDO
il DESCRIPCION, SIMULACION COMPOSICIONAL Y COMPARACION
DE METODOS PARA LA ESTABILIZACION DE ACEITE CRUDO
IV CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
REFERENCIAS

Ruego a usted cumplir con la disposicién de la Direccién General de la
Administracién Escolar en el sentido de que se imprima en lugar visible de

. cada ejemplar.de la tesis el tftulo de ésta.

9'

Asimismo le recuerdo que la Ley de Profesiones estipula que se deberd
prestar servicio social durante un tiempo minimo de seis meses como
requisito para sustentar examen profesional,

Atentamente
"POR Ml RAZA HABLARA EL ESPIRITU"
Ciudad Uniygfsitaria, a 8 de diciembre de 1994

IMCS'EGLM'gtg



FACULTAD DE INGENIERIA

DIRECCION
60-1-072

SR. JOSE GBRARDO HERNANDEZ ROJAS
Presente

. que propuso el profesor M. en I. José Angel G6mez Cabrers, y que aprobd
esta Direccién, para que lo desarrolle usted como tesis de su examen

I
t
f ‘ .
[ . En atencién a su solicitud, me es grato hacer de su conocimiento el tema
i
" profesional de ingeniero Petrolero:

{

: ‘ COMPARACION DE METODOS DE ESTABILIZACION DE ACEITE CRUDO
[ MEDIANTE SIMULACION COMPOSICIONAL

INTRODUCCION

I  ESPECIFICACIONES DE LOS HIDROCARBUROS RELACIONADAS
P : CON LA ESTABILIZACION DE ACERITE CRUDO
L 1 PFUNDAMENTOS DE LA SEPARACION GAS-LIQUIDO
T ' it  DESCRIPCION, SIMULACION COMPOSICIONAL Y COMPARACION
Fat i DE METODOS PARA LA ESTABILIZACION DE ACEITR CRUDO

e : IV CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

% - REFERENCIAS

’ = Ruego a usted cumplir con la disposicién de la Direccién General de la
TR Administracién Escolar en el sentido de que se imprima en lugar visible de
o w0+ cada ejemplar de la tesis el tltulc de ésta.

P ' : Asimismo le recuerdo que la Ley de Profesiones estipula que se deberd
e ptestar sepvicio social durante un tiempo minimo de seis meses como
requisito para sustentar examen profesional.

Atentamente
"POR MI RAZA HABLARA EL ESPRITU"
Ciudad Universifhria, a 8 de diciembre de 1994

MANUEL COVARRUBIAS SOLIS

\ . JMCS'EGLM'gtg
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Al M.l. José Angel Goméz Cabrera y al ing. Adén Rodrigusz Covarrubias,

- de |a Subgerencia de Sistemas de Produccién y Manejo de Hidrocarburos de

Pemex Exploracion Produccion, por su asesoria, revision y comentarios que
enviquacieron e! contenido de este trabajo. '

En particuler al Ing. Juan de ia Cruz Clavel LOReE. por ser una persona
excepcional y quien tuvo una participacion fundamental, asi como un gran
interés en la realizacion de este trabajo. Para quien trabajs bajo ia mistica de
"No imitar, sino analizer a fondo para ser ingenieros de excelencia y contribuir
on ol desarrolio de México". Gracias por tu spoyo y por la confianza brindada,

. pero sobre todo por tu incaiculable amistad.

A los ingenieros : Ana Bertha Gonzélez Moreno, Carios Lechuga
Aguifiaga, Edgar Bldsquez Gonzdiez, Felipe Garcia Eguiluz, Jorge Velhzquez
Santeliz, René Gonzélez Femnéndez y Ma. Teresa Plaza Castro, al dibujante
Andrés Figueroa Méndez. del Instituto Mexicano del Petrdleo por su
colaboracion, apoyo y compafierismo en la realizacion del presente trabajo.

A la Universidad Nacional Autonoma de México : muy en especial a la
Facultad de Ingenieria por albergarnos en estos lltimos aflos, en los cusies se

- nos ha preparado para ser profesionalss compromatidos con el desarrolio de

México. A los profesores por su indeleble labor dentro y fuera de las aulas y a
nuestros condiscipulos con quienss compartimos momentos agradables de

estudio, de trabajo y de esparcimiento, pero reaimente por un compafierismo
desinterssado.



. Maria Luisa y Alberto, quienes al brindarme la

- vide me dieron ia maraviliosa oportunidad de poder

estudiar y culminar ia carrera de ing. Petrolero, la
“cual @8 concretada con este trabajo.

Amis Hermanos :

Quienes durante toda la vida me hen dado su
‘apoyo tanto en lo morsl, emocional y familiar pare
que mi objetivo @ ilusion de terminar esta carrera no
se viera truncado. En agradecimiento s Meche,
Lézero, Carmels, Arturo, Oraslis, Felipe, Giloria.
Araceli y Verénica.

Amis abusios :
A mi sbuelita Gregorie. Y en memoria a mis

~ @bueios Procopio, Felipe y Mercedes.

AGerardo ;
- Compafiero de carrera y de Tesis, la cual sin
su 8poyo y entusiasmo no hubiera sido realizade.

A toda mi Familia y amigos.
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Guadsiups Hemdndez e lrene Rojas, para quienes sus
hijos son |8 esencis de su vida, su dicha. Quienes consideran
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A usiedes que ademids de una vida confortable nos han
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- Bety, Mary y Arturo : con quienes he tenido |a dicha de
compartir mi vida, fos momentos mis agradables y los mis
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S0N Mis hermanos.
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a , La estabilizacion del petrdleo crudo en México, ha sido un tema al cual
L tradicionaimente no se le ha dado la importancia que merece, ya que las
regulaciones gubernamentales, asi lo han permitido. En Ia operacion de las
instalaciones superficiales de produccion, 8 lo mis que se ha liegado para
estabilizer las corrientes de crudo producido, es a la separacion multietspa y a
una elapa de separacion elevada adicional, a una preaion relativamente baja
(cercana a la presion atmosférica), permitiendo que en los tanques de
simacenamiento se presenten emisiones de vaporea contaminantes.

. El disefio de los sistemas de separacion, requiere previamente de las
especificaciones de los productos deseedos, los cusies preceden la firma de los
contratos de venta sctuales. Al cumplir con las especificaciones del petrleo
crudo se pueden obtener beneficios tales como un volumen adicional de gas
rico en condensados (muy apreciado en la industris petroquimica), ademis de
poder eimacenar y transportar un producto que al no desprender gas es mas

.- odfuro y no contamina.

g

P )
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"7 Entre las principales especificaciones del petréleo crudo para su
T comercializacion se encueniran: la densidad AP! (*APl), ya que en el mercado
- s@._prefieren los crudos ligeros por lo que se debe de tretar de obtener una
mayor densidad APl (menor densidsd relativa) tan alta como sea posible;
Presion de Vapor Reid (PVR), a fin de que el aceite no experimente pérdidas
sustancisles por evaporacion durante su asimascenamiento al manejarse a
condiciones superficiales, se tiene que ajustar su preaién de vapor de modo que
sea menor que la stmosférica a la temperatura maxima esperada. Para eliminar
la evaporacién de los componentes volitiles en el crudo se busca que el valor

B do PVR sea menor de 12 psia., actuaimente el valor contratado de PVR para la
]
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vents de petréleo crudo interorganismos de PEMEX que debe obtenerse es de

 6.8psia.

De los métodos para la estabilizacion del petréleo crudo existentes en la
Iteratura especislizads, se snalizan: Ia seperacion multietapa. separacion
multietapa con estabilizacion elevada y estabilizacion con torre (estabilizador de
piatos); de los métodos propuestos, se presenta |a estabilizacion con
translerencia de calor (aprovechando el calor del gas comprimido) y Ia
establlizacién con presion de vacio.

" E) endlisis se reslizd pars un aceite supsriigero (56 °APl) de un

~ yacimiento de gas y condensado. Se consideré para todos los métodos

analizados ia misma corriente de alimentacién y que no se integra la produccion
de oiros pozos durante el proceso de estabilizacion, con la finslidad de evaluar
y seleccionar los métodos més adecuados y que cumplan las especificaciones
requerides. E| horizonte del proyscto tiene una duracion de 10 afos y se

considera una declinacién anual en la produccion de 5.54 %.

- Para obiener el balance de masa con los distintos Mdol antes

mencionados se utilizaron los simuladores de comportamiento de fases y
~ proceso "CMG-PROP" y "HISYM".

En la evaluacién economica, se determiné para cada método el valor
presents de |a inversién requerida (VPI), el comportamiento de los ingresos y
los egresos por operacion y mantenimiento de las instalaciones, el valor
presente neto (VPN), la tasa interna de retorno (TIR), el tiempo de recuperacion
de_la inversion (Tri), el indice de utilidad de Ia inversion (VPN / VPI), y la
relacion costo beneficio (VPN / costo total).

. Por ultimo se presentan los resultados y conclusiones obtenidas de!
trabajo por medio de tablas y gréficas comparativas de fiujos y beneficios
econdmicos para cada uno de los métodos.



'RELACIONADAS CON 1A ESTABILIZACION DE ACREITE

El disefio de los sistemas de separacion, requiere previamente de Ias
aspecificaciones para los productos deseados, ias cuales preceden la firma de

.loa contratos de venta actuales!')’. Por esto se requiere de slementos de juicio

baaados en proyscciones de mercado, factores econémicos y otros. Eslos
criterios juegan un papel clave en el disefio 6ptimo, el cual se busca muy a

 menudo pero muy pocas veces se logra.

En este Capitulo se mencionaran loa diferentes parimetros y sus efectos
en las especificaciones del producto durante las etapas tempranas de la
planeacion, ya que éste as uno de los slementos a considerar para el desarrollo

~ de los proyectos de separacion y estabilizacion de hidrocarburos, ios cuales son

poco usados y en ocasiones ni siquiera se toman en cuenta; ya que la mayoria
de los ingenieros no optimizan el diseiio de las instalaciones, por lo que
poeteriormente tienen que invertir una gran cantidad de tiempo y dinero para
corregir el disefio original.

Aunque |a prediccion de mercado para un producto especifico no puede
hacerse con absoluta certeza, existen algunas tendencias que pueden ser
tomadas como una base aceptable para ciertas decisiones en Ia planeacion del
proceso. Estas consideraciones estin mas alla de la responsabilidsd usual de
los ingenieros involucrados en el disefio, pero es esencial que sean tomadas en
cuenta en la planeacion de la expiotacion de los campos. La demanda futura y
precio del producto primeramente fijan los procesos de entre los cuales se hara
In seleccion y segundo gobiernan la forma en la cual debera llevarse a cabo
cualquiera de estos procesos.

*Referencias al final
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A continuacion se resumen los criterios de calidad relacionados con el

~ proceso de estabilizacion del aceite crudo.

1.1 GAS NATURAL!Y,

- Capacidad calorifica (valor de calentamiento) - Puede ser expresado como

un valor calorifico neto o bruto por unidad de peso o de volumen de gas o en

““therms”. unidad de mediciéon. Cuando e! gas contiene elemenios no

combustibles como el nitrégeno y bidxido de carbono, se pueden aplicar
algunos factores para limitar estas cantidades sn beneficio del producto.

- Contenido de suifuros - Limita el contenido de compuestos de sulfuros pars
’mn‘ir i@ corrosion y malos olores cuando el gas ee quemado.

» mmm Esta temperatura debes ser especificada en el punto de
_ transferencis. Y es a menudo de 49 °C (120 °F).

Contenido de agua_(Punto de Rocio) - Se establecerd como la mass de agua
por unidad de volumen de gas o como la temperatura del punto de rocio del

agua méxima permitide para la presion especificada.

Punto de Rocio de ios Hidrocarbure - Actusiments se especiica en sigunos

~_contratos que el gas debe estar libre de liquidos, sblidos, impurezas, resinas y

principales constituyentes de las mismas. De acuerdo con esto se fija la
temperatura méxima del punio de rocio para una preeién dads.

~ El gas deberd ser producido en su estado natural, lo que significa que el
gas deberé reunir solamente las especificaciones arriba mencionadas, las no
incluidas no aiteran substanciasimente el contenido de hidrocarburos.



1.2 PETROLEO CRUDO.

Los liquidos resuitantes del proceso de separacion, son una mezcia cuya
composicion se obtiene mediante la realizacién de una separacion instantinea
(flash). Los beneficios que se obtienen al cumplir con ias especificaciones son:
obtener un volumen adicional de gas rico en condensados (muy apreciado por
la industria petroquimica), ademis de poder aimacenar o transportar un
producto que al no desprender gas es més seguro y no contamina. Estas

' ‘oippci!iclclonol son;

Densidad AP1.- En el mercado se prefieren los crudo ligeros, por consiguiente
se trataré de aicanzar un grado API tan alto como sea posible, ya que lo que se

 busca es dejar en el aceite |a mayor cantidad de componentes ligeros. Se
~ puede atribulr al crudo un valor comercial adicional, por cada grado API que se

logra aumentar.

mm.- Afin de que el acsite no experimente pérdidas sustanciales
por evaporacion durante su aimacenamiento, al ser manejado a condiciones
superficiales en las refinerias o al cargar los buques-tanque para su
exportacion, es necesario estabilizario previaments. Esto se logra ajustando la

. presién de vapor de modo que sea menor que |a atmosférica a la temperatura

méxima esperada. El grado de estabilizacion de un liquido se acostumbra
expresar mediante su presion de vapor Reid (PVR). Esta presion no es Ia
presion de vapor verdadera (PW) que es la que ejerce sobre un liquido su
vapor, en condiciones de equilibrio a una temperatura dade.

Prasién de Vapor Reid- Una presion de vapor elevada acarreard pérdidas
posteriores de componentes volitiles durante su aimacenamiento o en el buque

tanque, ademas debido a que los gases liberados por un crudo mal estabilizado
son més pesados que el aire (p,, > 1), son mas dificiles de disperssr y pueden
generar riesgos de explosioni2. Para eliminar la evaporacion de los
componentes volitiles en el crudo, se busca que ¢! valor de especificacion de la
PVR sea de 8 -12 psia, en funcién de Ia temperatura del lugar de produccion,
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del luger de entrega y del rumbo de transporte®. Se considera entonces que

~una PVR menor a 12 psia es la de un aceite estable y mayor a este valor serd

un aceite inestable!¥). Actuaimente el valor de PVR que debe tratar de cbtenerse
es de 6.5 psis, debido a que es une de las especificaciones pactadas para Ia
venta de petréieo crudo en México.

: La PVR se obtiene madiante un procedimiento esténdar en el cual se
utiiza una botella metdlica espscial. y se determina bajo condiciones
controladas a 100°F. Debido a las caracteristicas de la botella empleads para
medir la PVR de un cierto aceils. la lectura que se obliene siempre es
ligeraments menor que su PWV. Es importante sefialar que el disefio de los
sistamas de separacion gas aceite depende en gran madida de ia presion de
vapor méxima que se fije durante las bases de diseflo, asi como de I

‘ eompollcion‘do los fiuidos producidos y de su temperatura al llegar a la central

de recoleccion.

Contenido de H.8 - cusndo el fiuido del pozo contiene écido sulhidrico (H.S),
se debe de tomar en cusnta durants el tratamiento de estabilizacion y ademis
considerarse como una importante obligacién adicional, el bajar ¢l contenido de
H.S del crudo aimacenado, hasta un cierto valor que no represente ninguin
peligro para la seguridad de las personas y provoque problemas de corrosion.

En general este valor se fija en el rango de 60 a 80 ppm, siendo 10 ppm

ol valor minimo posible. La presencia de H,S en la mezcla proveniente del pozo

. es de suma importancia ya que segun este valor y la especificacion deseada
~ para el crudo 8 estabilizar se imponen ciertos procesos de estabilizacion.
Ademés, puede limitar la recupsracion del crudo cuando el valor de

especificacion de H.S requiere que se prosiga con la estabilizacion mas de lo

. necesario para cumplir a su vez con la especificacién de presion de vapor.

Contenido de Sales v Agua- los tratamientos de desalacion-deshidratacion
que scompafian a Ia estabilizacion del crudo requieren, que el proceso de
desalacién sea colocado corviente arriba para evitar riesgos de depositacion de
sales en los rehervidores y las bandejas o platos de la columna de
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estabilizacion. Ademas se fija como limite méximo 30 ib/1000 bl de aceite en
promedio. Adicionaimente el contenido de agua y sedimento tendré como limite
méximo 0.5 % en volumen.

Si el petréleo crudo vendido tuviera un contenido de agua y sedimento

“mayor al 0.5 %, el Vendedor debe compensar al Comprador, los gastos de

mansjo del exceso de agua y sedimento.

'Pa’u ofectuar la valoracién de ios acsites crudos, se realizan los
procedimientos ASTM que a continuacion se seilalan;

DETERMINACION METODO

GRADOS API 2 60 °F ASTM-D-287
_ PESO ESPECIFICO 20/4 °C ASTM-D-1268
 PESO ESPECIFICO 80/60 °C ASTM-D-1208
AGUA POR DESTILACION ASTM-D-4006
SAL Ibs/1000 bi de aceite ASTM-D-22
VISCOSIDAD S$.S.U.237.8°C ASTM-D-88
AZUFRE % EN PESO (RAYOS X) ASTM-D-4284
PRESION DE VAPOR REID (PSIA) ASTM-D-323

TEMPERATURA DE ESCURRIMIENTO °C  ASTM-D-97
SED. POR EXTRACCION % EN VOL. ASTM-D-472

~ México produce petroleo crudo de diveraas calidades y densidad relativa

~ia cual varia a partir de 11 °API, de los cuales los denominados como Istmo,

Maya y Oimeca satisfacen ias especificaciones de calidad de ios crudos
internacionales destinados a exportacién. La produccion diaria de crudo que se
obtuvo en promedio durante 1883, fue de 2'673,000 BPD, en ia produccion por
tipo de crudo tenemosS). Istmo 35 %, Maya 49 %, Oimeca 16 % y la produccion
por region fue: Marina 73 %, Sur 23 % y Norte 4 %. Pemex Exploracion y
Produccion contribuy6é con el 82 % del flujo de efectivo total obtenido por



. Pemex. Los ingresos provienen de ias exportaciones de petrdleo crudo y ventas

8 ofros organismos subsidiarios. El promedio de volumen de crudo exportado
durante o sfio fue de 1'345,000 BPD, y la distribucion por tipo de crudo fue Is
siguiente: Istmo 20 %, Maya 64 % y Olmeca 16 %. El precio ponderado del
petréleo crudo exportado por Pemex fue de 13.19 dblares por barmil. A
continuacion se mencionan las especificaciones pars su venta.

: UGERO
AP} . 32-38°
 AGUA Y SEDIMENTOS % EN VOL. 0.5 méx.
'AZUFRE % DEL PESO. 1.5 méx.
 PRESION DE VAPOR REID (PVR) psia. 6.5 mix.
~ SALINIDAD (ibs/1000 bis) * 30.0 méx.

. PESADO TIPO MAYA

°AP| ‘ 22-23°
"~ AGUA'Y SEDIMENTOS % EN VOL. 0.5 méx.
 AZUFRE % DEL PESO. 3.5 méx.
PRESION DE VAPOR REID (PVR) psia. 6.5 méx.
SALINIDAD (ibs/1000 bls) 30.0 méx.

OLMECA
- APl 38 ° min.
- AGUA'Y SEDIMENTOS % EN VOL. 0.5 mix.
' AZUFRE % DEL PESO. . 00 mix
~ PRESION DE VAPOR REID (PVR) psia. 6.5 méx.
- SALINIDAD (ibs/1000 bis) 30.0 méx.

ISTMO
- AP 33 ° min.
AGUA Y SEDIMENTOS % EN VOL. 0.5 mix.
AZUFRE % DEL PESO. 2.0 méx.
PRESION DE VAPOR REID (PVR) psia. 6.5 méx.

SALINIDAD (1bs/1000 blis) 30.0 méx.
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. MAYA
APl 21.5 min.

AGUA Y SEDIMENTOS % EN VOL. 0.5 mix.
AZUFRE % DEL PESO. 3.5 mix.

. PRESION DE VAPOR REID (PVR) psia. 6.5 max.
- SALINIDAD (Ibs/1000 bis) 30.0 max.

1.3 ASPECTOS AMBIENTALES

Hoy dia el cuidado del medio ambiente se ha convertido en un aspecto

“de suma importancia dentro de toda la actividad industrial a nivel mundial, al
“grado que todo proceso de transformacion se esta reglamentando. Es por esto

que deseamos  mencionar algunos aspectos sobre cuidado ambiental
involucrados exclusivamente durante el proceso de estabilizacion y almacenaje
de aceite crudo, ya que como se sabe, una de las industrias mas
frecuentemente responsabilizada de provocar deterioros e incluso catéstrofes
ecologicas - debido a los accidentes que se suceden, es la industia de

extraccion, procesamiento y transporte del petréleo.

~ El deterioro de la calidad ambiental que se inicio cuando por primera vez

el hombre se reunic en aldeas y utilizé el fuego, ha existido como problema bajo

el impacto cada vez mias crecients de Ia poblacion, aumentando

. exponenciaimente con la sociedad industrislizada. La contaminacion ambiental
- del aire, ol agua, el suelo y el alimento se ha convertido en una amenaza para
la continuacion en la existencia de muchas especies de plantas y animales del

- ecosistema y puede llegar a poner en peligro la propia supervivencia de la raza
‘humana. :

~_Es evidente que la civilizacion seguira necesitando cantidades crecientes
de combustibles, transporte, sustancias quimicas industriales, abonos y otros
muchos productos que continuaran produciendo productos de desecho

. variados.




»

En sentido estricto, los hidrocarburos son compuestos cuyas moléculas
contienen exclusivamente carbono e hidrogeno. Como Ia volatilidad de estos
compuestos disminuye al crecer el peso molecular, cabe esperar que solamente
los hidrocarburos mas ligeros de C,- C,. contribuyan significativamente a la
contaminacion del aire. Aunque los hidrocarburos mis pesados exceden en
cantidad a los demds, sin embargo, los contaminantes mas peligrosos para la
resplracion y carécter ambiental general, son algunos de los contaminantes

‘ menos comunes y presentes en cantidades mas pequeiias.

Ciertamente la estimacion y la evaluacion de conumihlnm orgénicos en

~la atmdsfera constituye una cuestion extremadamente complicada. Mientras que

se ha probado por medio de estadisticas que gases como el metano e incluso
algunos de sus homologos superiores, no producen enfermedades, se ha
comprobado en cambio que muchos compuestos orgénicos junto con cienos
hidrocarburos aromiticos son agentes que contribuyen a la aparicion de

‘ ‘orifcnmdmn como enfisema y céncer de pulmon(©).

En México Ia Institucion encargada de regular los aspectos ecologicos es
la Secretaria de Desarrolio Social (SEDESOL), y a nivel internacional la

- Institucion que ha emitido la mayor cantidad de normas ambientales, aplicadas

a la industria petrolera y que han sido adoptadas por muchos paises, es la U.S.
ENVIRONMENTAL PROTECTION AGENCY (EPA).

La seguridad en las instalaciones es primordial, sobre todo en aquélias
que manejan hidrocarburos con altos niveles de presion. La seguridad se brinda
de diversas formas, pero aun asi se pueden dar casos en que se crean riesgos

_por el proceso o por una falla inadvertida de operacion.

En el proceso de separacion y estabilizacion, que comprende desde el

" cabezal de recoleccion, el o los separadores, los tanques de almacenamiento o
.de madicion, el sistema de relevo (quemador) y todas las tuberias encargadas
~ de conectar los elementos anteriores, como se muestra en la figura 1.1, los

unicos elementos donde existe contacto entre los hidrocarburos producidos y el

- medio ambiente son los tanques de aimacenamiento o de medicion y en el
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| quemador, ya que es donde regularmente se presenta la emanacion de gases o

aigin derrame de liquido, asi como aiguna probable falla en el material de los

‘demés elementos que conforman el proceso, o dafio producido por agentes
‘exiernos a estos.

Cuando el proceso de separacion y estabilizacion no es el adecuado, en |
“los tanques de aimacenamiento se presentan pérdidas substanciales en el

volumen almacenado debido a que la produccion se encuentra a is presion
stmostérica local, por lo cual se evaporan los hidrocarburos més voldtiles.

_ Adicionaiments ss presentdh pérdidas por los cambios climatolégicos

(temperatura) que se suceden en un dia comun de aimacsnamiento; el proceso

o) que esta sometido el crudo y por el que s generan estas pérdidas, se

munnon ia figura 1.2,

| Enllﬂwu.u.mmquulmodbdioz
1. La mezcia vapor-aire 88 expande y la temperatura en Ia superficie de liquido

88 eleva conforme el sspacio de vapor absorbe el calor proporcionado por el
sol. - L

2. Los escapes alcanzan su miximo antes del mediodia, debido a [a expansion
del aire y del vapor mis |a evaporacion en la superficie del liquido.

3. El volumen de las pérdidas disminuye después de mediodia cuando se

presenta la disminucion en la temperatura.

€n la figura 1.28, durants la noche:

4. El espacio de vapor pierde calor a través del techo y la cubierta del tanque.

Y se presenta aiguna condensacion.

5. La mezcia vapor-aire 38 contrae causando que ¢l aire ses succionado a

través del orificio del techo.

8. Los restos del aire descansan momantineamentes debajo de ios vapores mie
‘pesados después estos descienden a 10 largo de la cubierta conforme la
densidad ss incrementa debido al enfriamiento.

- 7. Los gases calientes s slevan hacia el centro del tanque creando corrientes

de conveccion en el espacio de vapor.
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En la figura 1.2C durants la mdianocm

8. El gas se ha vusito substanciaiments homogéneo tanto en su temperaturs
como en of contenido de hidrocarburos. Debido a Ia accion de las cormrientes
de conveccion.

9. Los vapores condensados por debsjo del techo han reducido el contenido de
hidrocarburos y la densidad de capa de vapor superior.

10. Las cormientes de conveccion casi cesan debido al decremenio de la
dommd de |a capa supsrior sire-vapor.

En la figura 1.2D por la mafians:

11. La temperatura atmosférica aumenta ripidaments después de la salide del
sol.

12. El uplcio de vapor absorbe el calor provenients del sol. u temperatura on
Ia superficie liquida se incrementa.

13. La mezcle aire-vapor se expande y la evaporacion en s supeificie liquida
aumenta.

" 14, La mezcla sire-vapor - expulsada hacia ls atmésfera debido a la expansion

termal incrementéndose la evaporacion en la superficie liquida.

Ademds se presentan algunas pérdidas cuando los tanques son vaciados
para su limpieza y mantenimiento.

Los equipos de separacion son disefados para trabajar a una presion

' mim. cuando existe I posibilidad de que esta sea excedida por aiguna falla,

ol sxceso se evita desaiojando ios fluidos a través de un sistema de relevo

~ (quemador) que permite el desfogus de gases, vapores y liquidos por medio de

su desplazemiento desde el equipo presionado hasta un luger en el que su

~ disposicion se haga con toda seguridad!”). Y como se menciond es el quemador

el ofro elemento donde se presenta el contacto de los hidrocarburos con el

~ medio smbients.

En la operacion disria de las baterias de separacién y estaciones de

- compresion, el control en la eliminacion de gases flamables, téxicos y corrosivos
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desfogados es de gran imporiancia, especiaimente por |a gran necesidad que

se tiene de proteger |a seguridad del personal, instalaciones y medio ambients.

La decision de descargar hidrocarburos fiamables a la atmésfera,
requiere una stencién cuidedosa para asegurar que su disposicion pueda ser

~ lograda sin crear un peligro potencisl o problemas como(”:

‘Formacion de mezcias flamabies, con ako grado de ommi\udud
Contaminacién del ake.

Excesivos niveles de ruido.

Exposicién de personal, fauna y fiora a los vapores toxicos @ intensidades de
radiacion producidos por la combustion.

ignicion de ia corrients de relevo, al punto de emision.

Acaireo de liquidos a Ia linea ascendents del quemador.

Obstruccion del sistema y/o fallas por baja tempaeraturs.

Riesgos asociados con el mantenimiento del sistema.

 Los riesgos en el sistema de relevo a quemador existen continuaments y
su mala operacion frecusntements causa accidentes, las consecuencias de los

- mismos son serias y muchas veces calastréficas. Por tal razén es determinante

seleccionar ol quemador adecuado, para lievar a cabo el control de ias

_ Qnﬂnionob a la atmostera generadas por la combustion del gas natural y

vapores.
La combustion del gas natural emite los siguientes contaminantes (7).

- Particulas. - Mondxido de carbono.
- Bioxido de azufre. - Oxidos de Nitrogeno.

En la Tabla 1.1 se presentan los niveles méximos permisibles de los
contaminantes emitidos a la atméstera provenientes de procesos de combustion

“de Gas Natural en fuentes fijas, establecidos en la Norma Técnica Ecologica

NTE-CCA-008/88.
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TABLA 1.1 - LIMITES MAXIMOS PERMISIBLES EN LA EMISION DE CONTAMINANTES A

LA ATMOBFERA POR LA COMBUSTION DEL GAS NATURAL EN FUENTES FIJAS.

] CAPACIDAD — NIVELES MAKIMOS |

TIPO DE EMIGION (tamaho de 6quipo) levo: ;:mou
Particulss , ‘ 100 ,
Mondxido de Carbono 108 x 10° Jouleshy 500

: >108 x 10° JoulesAw 640
Bidxido de Azufre 1108 x 10° Jouleshr 10
Oxidos de Nitrogeno 108 x 10° Joulesr 2250
(prosados como Bideddo de N.) >108 x 10° Jouleatr 9000

(.)hdomnbuhwuhmum‘hmwwma!Mm’dumunym'x.

~ Porotro lado ia EPA, estabisce los siguisntes limites permisibles para ia |
_concentracion méxima de gases toxicos en el suslo:

GAS PPM
Monbxido de carbono 100
Bidxido de nitrégeno 5
Biéxido de azufre 10
Ozono 0.1

‘ Cabe mencionar que ia Norma Técnica Ecolgica Mexicana que regulara
la contaminacion del aire producida por los gases de combustion en

o - quemadores de campo y Ia concentracién méxima de dichos gases en el suelo,

entraré en vigor el proximo afo y lss regulaciones que esta exija deberan
“respetarse y ajustarse al reglamento de la Ley General de Equilibrio Ecolégico y
. Proteccion al Medio Ambientet”),

g 'Ani mismo es importante mencionar que las sanciones que se aplican
~* conforme a la ley por incumplimiento de ias mismas, van desde muitas en

efectivo, clausura temporal o total e incluso e! arresto administrativo hasta por
38 horas.
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 FUNDAMENTOS DE LA SEPARACION GAS - LIQUIDO

2.1 SEPARACION GAS - LIQUIDO

Los fiuidos producidos an la cebeza del pozo son una mezcia

. muiticomponents de moléculas de hidrégeno y carbono principaiments, donde

cads componente tiene diferents densidad, presion de vapor y otras

. caracteristicas fisicas y quimicas. Estos fluidos pueden estar presentes dentro

del yacimiento en una o dos fases (liquide y/o gaseosa) a ia presion y
temperatura de confinamiento, cuando se encuentran en una sola fase y se le

somele a cambios de presién y temperatura, el fluido experimenta alteraciones

en sus caracteristicas fisicoquimicas, con ello se genera en la cabeza del pozo

~ la liberacion de gas en al seno de liquido, con lo cual se requiers de la

separacion fisica de estas dos fases, siendo esta operacion una de las mis
bésicas en al proceso de produccion y tratamiento del aceite y gas.

La seleccion de las condiciones de operacion y del equipo requerido de
separacion an la produccién de hidrocarburos, depende fundamentaimenta de
los objetivos que se pretendan aicanzar. Generaimente astos se orientan a
incrementar el ritmo de produccién, reducir los costos por compresion de gas,

. maximizer la recuperacién de hidrocarburos liquidos, y & la obtencion de
* productos estabilizados’™,

Para establecer las condiciones de separacién mis spropiadas, de

‘ acuerdo a las caracteristicas da los fluidos producidos, los ingenieros de

produccion tienen que considerar las siguientes variables de control: el tipo, el
tamafio y los dispositivos internos del separador, el tiempo de residencia del
aceite, s etapas de separacion, las presiones y temperaturas de operacion y el
lugar de instalacion de los separadores, por citar algunos ejempios. Es evidente
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que existiré una combinacién de todas astas variables que nos permitiré obtener
ia separacion requerida a un costo minimo. La seleccion de las condiciones de

~ separacion dependen, fundamentsiments, de los objetivos de produccion
_astablecidos. Estos objetivos estén orientados a la obtencion de:

2.1.1 Alta eficiencia en ia separacion del aceite y gas. Esta eficiencia en un

" _separador depende fundamentaimente de su disefio. Las caracteristicas de los

fiuidos y los gastos determinan el tipo y las dimensiones del separador para
cada caso particular.

~ 2.1.2 Mayores ritmos de produccion. Cuando las condiciones de explotacion

de los campos productores son favorables, al ritmo de produccién de sus pozos
pusde sumentarse reduciendo su contrapresion en ia superficie. Ls menor
contrapresion, y por consiguients el mayor gasto, se obtiens colocando los
separadores o mis cercanaments posible a los pozos, asjustando

~ simulténeamente su presion de operacion al valor minimo que las condiciones

de produccion lo permitan; (o anterior sucederia cuando Ia presion en la cabeza
del pozo as controlada por la presion del separador (cuando ya no tienen
astranguiador). En caso de tener pozos estrangulados, (o que 88 iogra es
mantener un mayor tiempo de afluencia de los pozos a ia etapa de separacion

Un ritmo 6ptimo de produccién dependerd de las condiciones de
operacion del pozo, ias cuales son determinadas por madio de un anilisis
previo en 8l que se deben involucrar tanto el comportamiento del yacimiento

_como al que se tiena en las prusbas de presion y de produccion.

2.1.3 Mayor recuperacién de hidrocarburos liquidos. Debido a que los
hidrocarburos de mayor valor comercial son los liquidos, frecuentements la
oficioncia del proceso de separacion se relacions con la cantided de
hidrocarburos licusbles qua contiens ia fase gaseosa que sbandona los

- separadores. Para reducir al minimo esta cantidad de liquidos as necesario

generaimente realizar al proceso de separacion an varias etapas; es decir que
ol liquido desalojado del primer separador pase por oiros que opersn a
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presiones reducidas secuenciaiments, hasta llegar al tanque de
aimacenamiento, donde en forma natural se efectia la Ultima etapa de
separacion, a la temperatura y presion ambients. En esta forma también se
obtiene un mayor grado de estabilizacion del aceite y gas separados. Le

“cantidad de liquido recupersble puede obtenerse simulando el proceso de

separacion en el Isboratorio, 0 matemiticaments mediante el empieo do

" ecuaciones de estado, si se conoce la composicion de la mezcia de
" hidrocarburos producidos. ‘

214 Menores costos por compresion del gas. En la determinacion de las

presiones de separacién de un sistema en etapas se puede establecer como

meta esencial, la minimizacion de los costos de operacién, mantenimiento ¢

inversion por el equipo de compresion, el cual se requiere para transportar y

entreger el gas producido a las condiciones requeridas por petroquimica. En

general los costos por este concspto resultan bastante significativos, debido
esenciaimenta a los siguientes factores:

+ Los volimenes de gas que 8o separan en las baterias de recoleccion son
con frecuencia elevados especiaimenie cuando se manejan fiuidos
producidos de yacimientos con aceite volétil, que se caracterizan por tener
factores de volumen y relaciones gas-aceite generaimente mayores de 1.7
mY¥m? y de 1200 pie3/bi, respectivaments.

o Lapresion a le que debe de liegar el gas a ias plantas de endulzamiento es

del orden de 1000 ib/pg?, esto es por especificaciones de diseflo de las
propias plantas®,

» Debido a que (a distancia entre las estaciones de recoleccion y las plantas |

de endulzamiento es considerable, se requisre que al gas le ses

- suministrada cierta energia adicional para envisrio a la plania con la presion

especificada.
con esto se busca aprovechar al méximo la energia natural del yacimiento para
ol transporte de los fiuidos separados, sin necesidad o con requerimientos
minimos de equipo de compresion o bombeo.

2.1.8 Acsits y gas estabilizados. A fin de que el aceite no experiments
pérdidas sustancisles por evaporacion durante su aimacenamiento, al ser
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" manejado a condiciones superficiales en las refinerias, o al cargar los buques
 para su exportacion, es necesario estabilizario previaments. Ei aceite se
‘estabiliza ajustando su presion de vapor de modo tal que esta sea menor que la
atmosférica a ls temperature méxima esperada en el medio ambients.

“Un gas estabilizado no formard condensados al quedar sometido & los
cambios de presion y temperature que expsrimentara durante su transporte por
‘tuberias superficiales. Los condensados se forman el disminuir ia temperatura
de un gas y/o al incrementarse su presion. Por lo tanto el gas se estabilize
sliminando los componentes que pudieran lisgar a condensarse al ser manejado
poabriormonh.Enomformnumm su temperatura de rocio a Ia presion
méxima de operacion del gasoducto que lo transportard. Si el gas no es
estabilizedo, ol agua y los hidrocarburos condensados pueden ocasioner
- problemas de corrosién, represionemientos en las linees e instalaciones,

- formacién de hidratos, incrustacion de sales y une reduccion de la capacidad

de transporte de los gesoductos.

En la practica, una vez que se he eslablecido o ritmo de produccion, se
optimizen las presiones y numero de etapas de separacidn con el fin de
: recuperar ¢l mayor volumen de fliquidos, sin descuidar los aspectios de
.. ostabilizacion y de compresion del gas.

Debido a le neturaleza multicomponents de los fluidos producidos,
conforme més alts ses Ia presion a Is cual se realize la primera etapa de
separacion, se obtendré una mayor cantidad de liquido en e! separador, pero si
esta presion es demasiado eita muchos componentes ligeros permanecerén en

" fa fase liquids y serén fiberados hacie le fase gaseosa en el tanque de

‘almacenamiento, por otro lado si esta presion es demasiado bajs muchos
oompomnm no permanecerén esisbles en el liquido, siendo liberados y
arrastrados por la corriente gaseosa. Por eslo, @8 muy importante seleccionar

- adecuadamente las presionss de separacion y el numero de etapss, para

encontrar un punto de equilibrio que sea econdmicaments rentable. Este
hnénnno puede analizerse con técnicas de equilibrio liquido - vapor ©), las
_cunies se verén a continuecion.
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2.2 EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO.

Para evaluar el funcionamiento de un eistems de ssparaciéon

convencional en etapas, es necesario efectusr ciiculos de equilibrio vapor-
, liquido y de balance de materia en cada etaps de separacién, utilizando para
" oflio una ecuacion de estado. Esto permite conocer las cantidedes de gas y
liquido sepsradas en cada etspa, asi como los pardmetros necesarios pars

seleccionar las presiones de separacion optimas para los fines que se

_pretendan (méxima recuperacién de liquidos, minimos requerimienios de

compmibn mudmmrloproducdéndopms)m

| Elho“mkndnporhmadobmbuboyhmadomcio«mmm)
on ol diagrama de fases de un sistema multicomponents (figura 2.1), define las

condiciones para que el gas y el liquido se presenten en equilibrio. Las
- cantidades y composiciones de la mezcia son diferentes en distintos puntos
" dentro de la region de dos fases. ‘

EI equilibro vapor-liquido se aplica para determinar o comportamiento de
mezcias de hidrocarburos en ia regién de dos fases, y para calcular las

~ concentraciones y las composiciones de cada fase 8 las condiciones de presion

ybmctumdmtrodou region de dos fases.

: Le distribucién de un componente en un sistema vapor-liquido es
expresada por la CONSTANTE DE EQUILIBRIO, K. La constante de equilibrio

~ 8@ define como la razén de la fraccién molar del components en ia fase

- gaseosa, (y), & la fraccin molar del componente en la fase liquide, (x):
! mateméticamente osio 80 e)presa como (10);

K=1Y
X

a1
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FIGURA 2.1 DIAGRAMA DE FASES DE UN SISTEMA MULTICOMPONENTE
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donde: K. constante de equilibrio de un componente.
 x.- fraccion molar de un components en (a fase liquida.
y.- fraccion molar de un componentes en la fase gassosa.

B z.z1cn.cm.os FLASH.

; Umm.umnwnumommmmlumwmm
yolonllcmmcloqumbrio chpnmnywnpommmmm.nol

'upﬂldor‘

: En ia figura 2.2, s8 muestra olnqumdoummpndouplm:ién

~ operando & una presién P, y temperaturs T,

V,¥

L.x
FIGURA2.2 ESQUEMA DE UNA ETAPA DE SEPARACION

Siueommnquo F. lonlnlmomdollmnhcwndliltomn V. son
ln moles de vapor liberadas en la separacién; L, son ias moles de liquido

e recuperados; z, K, , y ¥, . son las fracciones molares del components : en Ia

alimentacion, en ia fase liquida y en la fase vapor, respectivaments; entonces,

de un balance de materia global en el sistema, se tiene:
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CF =V +L (2.1)
si F = 1.00, entonces

l.=V+L o L=1I1-V {2.2)
De un balance global por components se tiene:
Fz‘- Vy,+Lx, «(2.3)

incorporando ia constante de equilibrio vapor-liquido para cads
components | , se obtiene:

yi= Ky x .(24)

cthommammymnmmMmoln

 alimentacion al sistema:

Z

X, = (K, - DV +1

.(2.5)

Adicionaiments, la suma de las fracciones molares en cusiquiera de les

- cofrientes del sistema debe ser igual a la unided:

2x‘ = 2,. = (.00 ‘ ...(2..)

La solucién de la ecuacién (2.6) implica un procedimiento iterativo en el

- cual se suponen diferentes valores de V hasta enconirar aquel con el que se
. obtiene la sumatoria de las fracciones X igual a ia unided. Con esto quedan

determinados los moles de vapor resuitantes de la separacién y composicion
molar del liquido, mientras que los moles de liquido y la composicion molar de la
uukuowomwlhmuomo(zz)y(u).nmm
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2.2.2 CALCULO DE LAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO, K

Las constantes de equilibrio son funcidn de ia presion, la temperatura y
de la composicion tolal del sistema. Las constantes de equilibrio pueden

| calcularse por diferentes métodos, asi podemos hacer uso de los conceptos de

solucion ideal por medio de Ley de Dalton y la Ley de Raoult, de datos de

fugacidad de compuestos puros en el gas y liquido.

Uno de estos procedimientos es utilizendo la ecuacién de estado de-
Peng-Robinson (') y mediante un procedimiento ierativo. Los valores supuestos
iniciaimente se pueden obtener con la correlacion (2

, )
K‘ = _l;l'_ e5.3727 (' + (l)‘) Q- -1';;") ...(2'7)
i
A continuacién se realiza el céiculo de separacién instanténea mediante
In solucién de la ecuacion (2.5) .

Aplicando después la ecuacién de estado de Peng-Robinson, se
obtienen los factores de compresibilidad para las fases liquida y vapor, 2, 2 .

, Seguidamente se caiculan las fugacidades del liquido y de! vapor, para
cada uno de ios componentes, las que deberén ser igusies en la condicién de

- equilibrio, f, = 7, . La fugacidad de un components es la fusrza que tiens para

pasar de gas a liquido y viceversa. Si este criterio de equilibrio se cumpie para

“todos los componentes, las constantes de equilibrio supuesias son las reales.
~En caso contrario, se evalian nuevas constaniss que se obtienen con is
relacién:

=Y fu
K x, fy ~(2.8)

Con estas 80 repite ol proceso hasta obtener aquelias con las que se

eatisface la condicién de equilibrio, f,, =, , para todos ios componentes.
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- 2.2.3 SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS.

: Cuando se tienen varias etapas de separacion, se sigue w
procedimiento similar, considerando que la composicion y el numero de moles
de liquido resultantes de una etapa de separacion, eonlmuyon la alimentacién

de la siguiente ohpo

De los balances de materia en cada etaps, se pueden obtener factores
tales como Ia relacion gas-aceite, la gravedad AP| del aceite residual y e! factor
volumétrico del aceite . Para ilustrar la obtencién de estos factores, en la
figura 2.3 88 muestra un sistema de separacion convencional de tres etapas.

8i F, son los moles de alimentacion al sistema, los moles de liquido’

recuperados en |a primera etapa y alimentados e la segunda son;
L,=F=LF .(2.9)

siondo | 1a fraccion de ia alimentacion en fase liquide que sale de la elapa de

 separacion, pera la segunda etapa se tiene:

L= F=hl=LiIF ~{(2.10)

En general para m eispas de separacién, los moles de liquido

" recuperados sn ¢! tanque de aimacenamiento son:

Lo = I by o b R ~(2.11)

SiF, =10, loummdoliquidoonolhnquodonlmmmm por
mldonlimonhcién al sistema son:

m,= ‘m Im-l o |2 II “'(2"2)
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bo manera similar se obtiene el niumero de moles de gas ssparado para

~ cada una de las etapas de seperacion:

V. = V| F| H ,Vz = Vz Fz = Vz l| F. ---(2-13)

donde v es la fraccion de a alimentacion en fase vapor que sale de la etapa de

~ separacién y para m etapas, las moles de gas separadas son:

Vo= Vploy oo b LR , o a(214)

o Elvqmndommmolmdoam\mnmw
moles de alimentacién al sistema, se puede uleulu-pwrdohdomquyol

' peso molecular del aceite:

Vo, = EL;M .(2.15)
ol -

E! volumen de gas separado en cada etapa se caicula a partic de ios
moles de gas liberado y ¢! volumen molar del gas @ condiciones estindar. El

: vohmnqmowpﬂmoldomlqulorusmdldoamdldomoumu
~ de 379 ples.

VGl = V, VM. = 379 V, ---(2-1.)

unmwnulmm”mbmmmm&m por‘

modio dels omﬂén
VG, MV, _I9Vip,
R B ————— e »
GA, = v o L PM. T TP, +(2.97)

Por

La relacién gas-aceite del sistema es la suma de les relaciones




#

T VG,

RGA, = z RGA, =
vnl

..(2.18)

El peso molecular del aceite en el tanque de aimacenamienio es

_caiculado mediante la composicion de la fase liquida y el peso molecular de

caduompomm

PM, = Ex; PM, | ..{(2.19)

La densidad del aceile a condiciones de tanque, se dstermina a partir de
la compaosicion de la fase liquida en el mismo, y de la densidad de cada
componente medida a condiciones esténdar.

£ x; PM | | o
Pu = '—z-:-:“mf- . ..(220)

i
La domidqd API| del aceite se obtiene:

°API ,i,ﬂ—s-- 131 (221

(3}
Py

El factor volumétrico del aceite se define como el volumen de liquido, a

‘eondicioms de fiujo, requcrido para tener un barril de aceile a condiciones

estindar:
B, = Vaceite tgan disvetio @ ¥ (2.22)
! Vicioe @ v ’
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2.3 TIPOS DE SEPARADORES.

" Los separadores son una de las piezas fundameniales del equipo de
produccion en el procesamiento de gas y petréleo crudo, el cual se utiliza

primordiaimente para separar un flujo combinado de liquido y gas. quedando

relativaments libre uno del otro. La relacion vapor-liquido manejada estaré
dentro del intervalo normaimente producido por el pozo; sin embargo esta
relacion en algunas ocasiones disminuye, debido a los baches de liquido que
repentinaments se presentan, siendo estos mas frecuentes cuando los pozos
cuentan con un sistema artificial de produccién.

Por esta y ofras razones miés, un separador debe cumplir con los

siguientes requisitos ('3 :
+ Disponer de una seccion para remover ls mayor parte de liquido del gas.

‘o Tener suficiente capacidad de liquido para manejar ios baches que se

presenian.
+ Suficiente longitud o altura para permitir que las gotas pequefias de liquido
© on el gas se asienten por gravedad y se evite ¢! arrastre de estas.
+ - Contar con dispositivos internos para reducir la turbulencia generada por la
alimentacion, para proporcionar el asentamiento de liquido; um como place
desviadora (mampara).

o Un extractor de nisbla para capturar las gotas pequeiias de liquido

- arrastradas por el flujo de gas.

e Contar con los controladores necesarios para regular el nive! de liquido y la

presion de operacion (normaimente controlada por la succién en compresion
o |a planta petroquimica, en caso dal gas de alta presion).

Los separadores se clasifican como bifésicos, si separan ¢l gas de la
corriente total de liquido, y trifésicos si ademiés de la misma corriente total se
separa ol agua. Los separadores aigunas vecea son llamados "depuradores de
ges", cuando el contenido de gas dentro de la corriente total de liquido es muy
alts. En ocasiones se usa el término de trampas cuando el separador maneja el

30
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“ﬂujo directamente del pozo. En cualquiera de ios cascs, tienen la misma

configuracién y son disefiados de acusrdo con el mismo procedimiento.

Por lo que Ia seleccion de un separador obviaments no depende del
costo de este, sino de las caracteristicas y volumen de los fluidos producidos
dobldo a que estos nos indican los requerimientos del proceso.

Las figuras 2 4 y 2.5, son ssquemas de un separador horizontal y vertical

respectivaments. En estos se puede spreciar las secciones del separador, [
‘cusies son. ‘

m_m Al entrar al separador, el fluido choca con la seccién

primaria de separacion (mampara) provocando un cambio brusco en la direccion
del fiujo, lo que a su vez provoca |a separacion de grandes cantidades de gas.
En un separador horizontal ia méxima separacion de liquido y vapor ocurre en

_ esta seccion.

* Saccion de separacion por aravedad - La fusrza de gravedad actia sobre las

particulas liquidas, separdndoias de Ia corriente de ges y haciéndolas caer al
fondo del separador.

 En ol separador horizontal, el gas fiuye horizontaimente y las gotas
pequeiias de liquido que no son liberadas en la seccién primaria, en esta
seccion son separadas por la fusrza de gravedad y se precipitan hacia s
interfase ges-liquido.

"En ol separador vertical, el gas fiuye hacia arriba, mieniras que las
particulas liquidas caen a ia interfase en contrafiujo.

Saccion de extraccion de niebla.- Aigunas de las gotas de liquido son de un
diémetro muy pequeiio, les cuales no son ficiles de separar por gravedad.

Antes de que la corriente de gas saiga del separador esta pasa por un extractor

de niebla, esta seccion utiliza dispositivos tales como alabes, mallas de
alambre, ciclones o placas para provocar |a aglomeracion y precipitacion del
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liquido arrastrado por el gas y asi eliminar las gotas muy pequefias de liquido

on una separacion final antes de que el gss abandone el recipients.

" Saccién de recoleccion del liguido - Esta seccion proporciona of tiempo de

retencion requerido pars permitir que ol ges se libere del aceite y eventusiments

_emigre al espacio de vapor. Ademis proporciona un volumen adicional, el cual | 3

@8 necesario para manejar baches intermitentes de liquido.

Posteriorments, o liquido sale del recipients a través de la vilvula de
descarge, esta viélvula es regulada por el controlador de nivel el cual es

" sensible a los cambios de nivel de liquido y por consiguiente al controlador de la
viivula de descarga.

| La presion en el separador se regula con el controlador de presion el

- cual al detectar los cambios de presidn envia una sefial que permite ebrir o
* . cerrar la viivula de control de presion segun ses el caso.

2.3.1 SEPARADOR HORIZONTAL.

Algunas ventsjes y desventajas de ios diferentes tipos de separadores,

| m las siguientes ©:

i Ventajas:

De menor costo que el sepsrador vertical.

Ficil de embarcar en paquete ( aiin montado en un patin).
‘Mayor facilidad de instalacion respecio a los separadores verticales.

Mayor capacidad para ¢l manejo de gas.

Mayor érea de interfase, lo cual facilita |a liberacion de las burbujas de ges.
Son muy adecuados para manejar aceite con alto contenido de espuma.

Desventajas:

o Dificil de limpiar cuando se presentan arena, lodo y parafinas
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¢ Requisre de una mayor @rea para lievar a cabo la sedimentacion. Es

necesario colocar varios drenes a o largo de su longitud para desalojer ios

~ sblidos.

"o Requiere de una mayor drea de instalacion.
.o Menos eficients para manejar baches de liquido.

2.3.2 SEPARADOR VERTICAL.

Vm

Maneja mayor cantidad de iodos y arena sin arrastre y taponamiento.

‘ mwwummnmmbm.dnllqumquohommodaw‘,

ol fabricante. ‘
El control de nivel de liquido no es critico, puomquoumdoomplouun ,

flotador vertical, logrando que el control de nivel sea mis sensible a ios

cambios.

~ Fécil de limplar.

Desventajas:

‘Su transporte se complica cuando se encusntra montado en un patin.
Se necesita un diémetro mayor que el de los horizontales pars manejer la

misma cantidad de gas.

¢ De mayor costo que el separador horizontal.

El mantenimiento de la vilvula de seguridad y aigunos otros controles puede
ser complicads.

~ 2.3.3 SEPARADOR ESFERICO.

Vomqn

mowmmolmmmmloml
De tamafio compacto.

“Més econdmico para instalaciones indivldual» de pozos de aka presion, por

sus diferentes de tamafios.

35




VARIABLE - ‘HOMZONTAL VERTICAL ESFENICO
e DE SEPARACION + t -
CION DE LOB FLUIDOS SEPARADOS + ' ‘ -
INCREMENTOS . MOMENTANEOS DE  FLUJO + t .-
(BACHES) -

FLEXBILIOAD DE OPERACION (AJUSTE DEL NIVEL : + N
DELIQUIDO) _ ‘
‘JCAPACIDAD (MISMO DIAMETRO) + t -

1 cOSTO POR CAPACIDAD DE UNIDAD + t -
| | PRESENCIA DE 80LIDOS LODOS ARENA, ETC. - + irs

MANE.JO DE CRUDO ESPUMOSO _ hd 3 -
FACILIDAD DE TRANSPORTACION + - $

< - JFACKIDAD DE INSTALACION 3 - +
- JEACKLIDAD PARA INSPECCION Y MANTENIMIENTO + - :
BPACIO DE INSTALACION EN PLANO HORIZONTAL . + £

i 4 0 VERTI + - &

i ‘Desventajes;

'y Tbmllmnldomsdonpaclopau Iauparaciénymm}odobm-do
liquido.

- En la Tebla 2.1 se presentan las ventsjas y desventajas de ios
_separadores mencionados para diferentes condiciones de operacion. :

 TABLA 2.1 VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LOS SEPARADORES.

+mésadecusdo £ reguisr . - menos adecuado

" 24INTERNOS DE LOS SBEPARADORES.

En ol separador, a separacion vapor-liquido se realiza mecénicamente

por lo que el separador cuenta con varios dispositvos mecénicos que

: - aprovechan las fuerzas fisicas de la corriente- producida del pozo para lograr
" una buena separacion, estos dispositivos son:
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2.4.9 PLACAS DESVIADORAS

Ls figura 2.6, musestra dos tipos bisicos de placas desviadoras que son

’eommmm usadas. La primera es un desviador, el cual puede ser una placa

ufmca una placa plana, acero angulado o cualquier obstruccion que logre un
cambio abrupto en Ia direccion y velocidad del fiuido. El disefio del desviador

depende principaimente de los requerimientos estructurales necesarios para

resistir ia carga de impacto-momento. Ls ventaja de desviadores tales como la
media esfera o conica, es que crean una perturbacion menor que las placas o el

. sceto angulado, gcmnndounmmrnﬂujoynduciondomprobnmndc
- 'omulsificacion y espumas.

E1 segundo tipo 88 un desviador ciclonico, que usa a fusrza centrifuga en

lugsr de ia agitacion mecénica, para separar el aceite del gas. Esla puede

~ contener una chimensa como se muestra o puede usar un camino tangencial
-alrededor de las paredes para guier al fiuido. Estos disefios estén patentados,

. pero la mayoria usa una tobera reducida a la entrada para crear una velocidad
- carcana a 20 pies/seg en la chimenea cuyo diémetro es de 2/3 el diémetro de la

vasis .

2.4.2 ROMPE OLAS

En separadores horizontales de gran tamafio, es necesario instalar
rompe olas; los cuales son deflectores verticales que amplian la interfase gas-
liquido porpondbeullmm al fiujo.

2.4.3 PLACAS DEBESPUMANTES

Dobido 8 que pusde presentarse espuma en la interfase en forma de

. burbujas de gas que se liberan del liquido. Esta espuma puede inhibirse
. .agregando productos quimicos & la entrada del separador. A menudo una mejor
" solucion y més efectiva es forzar a la espuma a pasar a través de una serie deo

placas paralelas inclinadas o tubos (figura 2.7), que ayudan a que jas burbujes

14
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 2.44 ROMPEDOR DE TORBELLINOS (VORTEX)

En general es buena idea el incluir un rompedor de torbellino simple,
como se muestra en la figura 2.8, para prevenir que se dessirolie un torbeliino
cuando la viivula de control esta abierta. Con este implemento se pusde evitar

‘ol extraer ¢l gas del espacio de vapor y redirigirio a la salida del liquido.

~ 2.4.8 EXTRACTOR DE NIEBLA

"En la figura 2.9, se muestran tres de los tipos mis comunes de

" extraciores de niebla, como son. el cojin de malia de alambre, OIdOpllcll

uquudu y ol de alabes o aletas.

El primero esta hecho de finas mailas eniazadas de alambre de acero
inoxideble. empacados firmements en un cilindro. Las gotas de liquido se

- impregnan en las mallas y se unen. Le efectividad de este dispositivo depende

de que ia velocidad del gas se encuentre dentro del rango apropiado, si la
velocided es demasiado alta, el liquido s6io golpeard y serd redireccionado a la
seccion de aimacenamiento de liquido, si ia velocidad es baja el vapor sold

vagara entre las malias, sin que las gotas se impregnen y logren unirse.

La construccion es especifica a un cierto espesor (de 3 a 7 pg), y. une

- densided de malia (10 -12 ibipie?). La experiencia indica que un buen disefio de

malia puede remover hasta el 99% de las gotas de 10 micrones de diametro y

‘mayores. Aunque estos eliminadores son relativamente econémicos, son los

que més frecuentemente se obturan ©®),

Los extractores de placas arqueadas consisten de cilindros concéntricos

| corrugados, colocados de tal manera que el gas los impregna y permits la union
“de las gotas.

El extractor de alabes 0 sletss obliga al flujo de gas a cambios de
direccion conforme pass a través de ias placas parsielas. Les gotas ee
impregnan en la superficie de las placas, se unen y casn en un recipients que




PLANO
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NOTA OEDE SER DISENADO CON UN
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F16.2.8 - ROMPEDOR DE TORBELLINOS .

COJIN O MALLA OE ALAMBRE

F1G.2.9-EXTRACTORES DE NIEBLA.
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~las guia hacia la uecibn colectora de liquidos de! separador; estos extractores

ostén disefiados para una caids de presion minima.

El extractor centrifugo, separa las golas de liquido en el gas mediante la

'nu’ruunwun.Eouonoldomoiormndonamicntoyolmnolwmal‘
- obluramiento o taponamiento, sin embargo no son de uso comun o frecuente, ya
‘que son muy sensibles a pequefios cambios en el fiujo, ademés de requerir

caides de presion relativaments grandes para crear la fusrza centrifugs.

. 2.6 TIEMPO DE RESIDENCIA Y CAPACIDAD DE SEPARACION

2.5.1 TIEMPO DE RESIDENCIA

Para aseguiar que ol liquido y o gas .lcaneon el equilibrio a las

: eondicton»do separacion, se requiers un cierto aimacenamiento del liquido en

ol,upludot Este  aimacenamiento esta definido como “"Hiempo de

~residencia™, o el tiempo promedio que una moléculs de liquido debe
, pommourdonvodol separador consideréndose flujo tapbn (14, Esto se
‘-cmucomo ‘ ’

vV, . :
tr =—L (@
o ez

dondo tr .- tiompo de residencia del liquido en e! separador (min)
V.- volumen de liquido residents en el separador (pie?)
Q, .- gasto de liquido manejado por el separador (pie® / min)

Se ha encontrado que para Ia mayoria de las aplicaciones, tiempos de
residencia de entre 30 segundos y 3 minutos son suficientes ('4. Cuando el

. crudo presenta formacién de espuma el tismpo de residencia pusde ser hasta
cuatro veces mayor que los tiempos promedio. También se ve sfectado por la
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: eompoliebn de la mezcla, viscosidad del liquido, munciu de mum y
omulsiones (3,

_Eiﬁomdommnciauunfmmymmmwmlom
- Hegar a preseniar una reaccion quimica en el separador, un buen ejemplo de
~ esio es |8 desoxigenacion del agua, en cuyo caso podria seleccionarse un
' ,Wdousldondodosmm..uhtbmnw.nhmmomnh

mmeuMawmmzch '

RS (El iempo de residencia @8 un modo indirecto de fijar las dimensiones
- _necessrias de un separador para manejer o gasto de liquido. E volumen de
liquido en ol separador es igual al gasto de liquido por el tiempo de residencis.
~Para un separador dado, los requerimientos de volumen de liquido pusden
" tener un gran efecto en el dimensionamiento para el manejo de! gasto de gas.
 Esto es particularments cierto para separadores muy grandes, donde la relacion
gas-aceits es baja, ol liquido s el factor de control '3,

V= Qa0 | .42.24)

‘ Mmmouum»moummmhnmz.zy
son..

TAILA 2.2 TIEMPOS DE RESIDENCIA PARA DIFERENTES

SISTEMAS DE lEPmclr_OFN
TIEMPO O
weTE RESIDENCIA (min)
| Separador convencional gas - aceite 2-3
_Tanque igusiador de aceite absorbente 10-16
| _Tanque igusiador de aiimentacion fraccionada 8-18
Tanque igusiador refrigerante 4-7
L Befrigernis soonomizador 2.3
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e normu AP) -12) dn las uoumm pnum para |a separacion gas

 acele 0

Densided reiativa del aceite mmm
Menor de 085 1.
0.85-003 1-2
0.85-1.00 2-4
© 2.8.2 CAPACIDAD DE SEPARACION.

La capacidad de mansjo de liquido de los separadores, esta en funcion
~ de la altura del nivel de operacion, ya que el volumen de liquido es directaments
. pmporcbmlnlniwldouquido al diémetro interior y a la longitud efectiva de

- upnmién('s)

Ve=t(h,D, Ly) para separadores horizontales.
Ve=f(hD) pare separadores verticales.

L uw«mbhliqum&mmmummmu
~ sigulents manera:
- Q"z% | .(2:25)

Debido a que la capacidad actual de manejo de liquido esta en funcion

~dela aitura del nivel de liquido h, se tiene que (15:

Ch=hy - hy e ( separador horizontal)  ...(2.26)
h = hul - hn (mm V‘“iﬁ.” (227)
~ donde: h, .- es la altura media del nivel del liquido & partir del nivel de
i referencia (regularments el piso).
h, .- et |a altura de descarga del liquido del separador a partir del
nive) de referencia.
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i ,.;W‘.»-*’,f.:t oo

e - ‘ol espesor de la pared del separador.
ucapuwadmimromndldldomupum. osta en funcion de.

h=D,/2 ( separador muonu) - .(228)
h=he-hy -2 ( separador vertical) ~.(2.29)

~ donde: h, - altura de carga de fiuidos.

En las figuras 2.10 y 2.11 se muestran los parémetros involucrados en la

. determinacion de la capacidad de manejo de liquido de los upmdom
Mdzonhlnymtialnnmcﬁvnmcnu

; ucapuwumtmmowehoblodo los separadores, depende de la
instrumentacion instalada (nivel optico y "piernas” de nivel del controlador), por
lo cual sl nivel miéximo de liguido en este caso es:

3

h == (hpnmx - hy - € (s0p. horizontsl)  ..(2.30)

4
= : vy - ) (sop. vertical)  ..(231)

-
|

moymndoulnmnorquohdollapacidldmiximnueomm..

dom Non mex - @8 |8 altura méxima del nivel dptico instalado.

&mn&olm-m.dolnmmmeo con la finalidad de que e

~ nivol de liquido en el separador pueda ser visible para ia supervision respectiva

- de los operadores.
- En cusnto a la capacidad de mansjo de gas tensmos que pars
1 separadores horizontales ®:
. DilyP
ng, S KT 7 .(2.32)
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donde: Qow.- capacidad méxima de manejo de gas
.~ didmetro interior del separador (pg)
L., longitud efectiva de separacion (pie)
P .- presion de separacion (Ib/ pg2 abs)
- K .-cte. dopondhmdohsprophdmuolguydolmmudim)
T .-temperatura (° R)
Z .-factor de compresibilidad (adim)

. l.lonom-foeﬂvadoupuoﬂénn

Lly=Ll,-D/12 , T .(2.33)

‘dondo:’L,‘.suhlononquldma.ulduuu(hh)

uupmddomunpd_ogudounupafmmly‘n:
R 1 | .234)
" OSMKTZ




CAPITULD 3
DESCRIPCION,  SIMULACION COMPOSICIONAL Y
COMPARACION m METODOS PARA LA ESTABILIZACION

: La seleccion del proceso de separacion y estabilizacion del petrleo
crudo merece un cuidadoso estudio, debido a ios frecuentes cambios en los

factores que sirven como base para determiner cual es e mejor método entre
~los existentes. Estos procesos primero se basaban en ls sencilez y
_ confiabilidad, lo que significaba controlar ia corrients répida y féciiments con
_ instalaciones simples.

Los sitos costos del proceso de estabilizacion del crudo, tienden a
promover los disefios més selectivos y compiejos, como i separacion a sitas
temperaturas y la rectificacién de! gas en dos stapas, 08 cusies eran procescs

~ tadicionaiments usados para traiar ef crudo amargo, hoy en dia son
- considerados pars todo tipo de crudo. La inversion, costos de operacion, la

wmmn«mvummmwmmmmo

' ummnooeonmmsmhqm perc ademis deben incluires la
,uwmddolprou»yolmdbmw

mm.mmmmmummmvmmm :
une simple separacion en etapas o multistaps, hasta is separacion acompaiiade
con los mis sofisticados procesos de destilacion. Por lo enterior, se busce

 maximizer e vaior de ios fluidos producidos, debido sl costo de los cada vez

més complicados procesos e instalacionss para el tratamiento de los
hidrocarburos, todo esto sin olvidar ia politica de conservacion del medio
ombhm ia cual consiste en quemar lo menos posible el gas seperado.
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L e et

A diferencia de otros paises productores de petréleo que incluyen en sus

. procesos de separscion y estabilizacion de aceite crudo, torres fraccionadoras

‘para trlw ol gas separado, en México estos procesos estén orientados a la

~_obtencion de gas y petroleo crudo estabilizados, enviando la totalidad del gas
. separado a las plantas petroquimicas para su tratamiento y transformacion.

~ La comparacion de los procesos de estabilizacion de crudo permite

~ estimar de manera relstiva su funcionamiento y aplicacion especifica. Asi la
~ seleccion del método para un nuevo proyscto se facilitara, dobidouquou

qnnhconummimacwnmvindowfunciommhmo

Ln principales consideraciones en la seleccion del proceso son:

'+ Mixima recuperacion de aceite crudo en el tanque de aimacenamiento.
-« Cumplir con las especificaciones del aceite crudo estabilizedo.
o Obtener la mayor gravedad API posible (en aceites pesados).

Los especios técnicos en la ssleccion del método pera la estebilizacion

del petréleo crudo, deben considerar.

- Confisbitided
Simplicidad en la operacion y mantenimiento.
Flexibilidad.

- Proteccion del medio ambiente
Requerimientos de peso y espacio.

‘ Esto es debido a que algunos campos estén localizados en éreas hostiles

oy mo; Se debe poner énfasis en la simplicidad y confisbilided para los
- .campos pequefios y los marginales, ys que los campos grandes pueden

justificar el uso de procesos sofisticados. Las restricciones de peso y espacio

relacionadas con Is produccion costafuera, han favorecido el uso de procesos
SN oMo. pero estos procesos podrian cambiar si s cuenta con equipos més
. compactos e igual de eficienies que los actuaios.
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- Los métodos que se considerarén en la simulacién son:

Separacion Multietapa (CASO BASE).

Separacion Multietapa con Estabilizacion Elevada (CASO 1).
Estabilizacion Elevada con Transferencia de Calor (CASO 2).
Estabilizacién Elevada con Presion de Vacio (CASO 3).
EMIiudbn con Unmd tipo Torre (CASO 4).

. A continuacion se pnunhn las caracteristicas composicionales de Ia
eomonhdoomm comapondhnhnunyucunnntodocmdolm ~

COMPONENTE % mol
N2 —2.0884
cox 4.56203

| __nas ‘ 2.6110
CHe 687031
cae —0.6716
cIne 4.12%
() 0.7737
nCé 1.5013
ich 0.5583
ncs - 06170
nce 1.1881

—neY 0.8200
nch 0.7067
nch 0.6484
C10+ 1.5284
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3.1 SEPARACION MULTIETAPA (CASO BASE)

‘ Para realizar una comparacion de los diferentes procesos para la
estabilizacion del petroleo crudo, se necesita establecer un caso base de

referencia en el cual se describa el manejo integral de la produccion obtenida
(aceite, gas y condensados), atfinal del proceso.

~ 3.1.1 DESCRIPCION DEL MANEJO DE LA PRODUCCION.

'Plr. esle caso base asi como para los métodos de estabilizacion de

petréleo crudo que serdan descritos posteriormente se considera que la

ptoducciéh reune |as condiciones para entrar a la etapa de separacion en aita
presion, y que a las etapas subsecuentes no se incorporara la produccion de

‘otros pozos. Lo anterior se hace con la finalidad de facilitar los trabajos
_correspondientes a |a simulacion del proceso.

En |a figura 3.1 se muesira el proceso multietapa de separacion gas-

I liquido - correspondiente al caso base planteado, donde se muestran las
condiciones de presion y temperatura de operacion, para cada uno de los

elementos fisicos que intervienen en el proceso, asi como la representacion
numérica de las corrientes manejadas, y por medio de la simulacion
composicional del proceso!'® mostrado en dicha figura, se oblienen los flujos

. de hidrocarburos mostrados en las tablas 3.1A, 8, C y D.

Para Ii simulacion del proceso, se utilizo el modelo de comportamiento
de fases CMGPROP.

La mezcla de hidrocarburos liquidos y gaseosos producidos por los
pozos entra & la elapa de separacion de aita presion donde se pretende
alcanzar el equilibrio vapor-liquido correspondiente a las condiciones de presion
y temperatura de esta etapa. El liquido obtenido pasa a la etapa de separacion
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de presion intermedia y subsecusntemente a la de baja presion. para que

posteriormente el liquido descargado por esta ultima etapa de separacion see

aimacenado en un tanque y bombeado a una central de tratamiento y
distribucion.

‘ | E‘n'll figura 3.1 se muestra ¢l mansjo del aceite identificado con color

~Mansio de Gas.

" El gas del separador de alta presion pasa por un enfrisdor mecénico

| (soloaire) el cual le reduce la temperatura hasta una cercana a la temperatura

ambients, para entrar a un rectificador de alta presion (RVCAP). Este gas ya
rectificado pasa por un medidor totalizador y uno de envio con Ia finalidad de
obtener por diferencia el fiujo enviado a quemador, para despues ser enviado a

 la pianta petroquimica. La corriente de gas que sale del separador de presion

intermedia después de pasar por enfriamiento mecinico entra a su respectivo

_rectificador, de donde ya rectificado se mide en dos ocasiones (totalizador y
“envio) en forma similar al de alta presion, y entra a un paso de compresion para

suministrarie la energia suficiente para reintegrario a la comiente de gas
provenients de |a etapa de aita presion. El gas que abandona el separador de

baja presion, después de ser medido pass a un sistema de compresion

compuesto por 3 pasos; cada uno de los cuaies se compone de un compresor
multietapa, un enfriador mecénico y un rectificador, como se muestra en la
figura 3.1, con lo cusl se le adiciona la energia necesaria al gas para poderio
integrar a la corrients de gas de aita presion, ya antes mencionada.

Eh la figura se ilustra el manejo del gas con diferentes tonalidades de
verde, como Se muestra en la leyenda.

. Los condensados generados por el enfriamiento del gas, obienidos de

los rectificadores de aita presion, presion intermedia, presion intermedia en

compresion, y de las tres stapas de rectificacion correspondientes al sistema

 de compresion de gas de baja presion, entran a un separador tipo trifésico
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otream 1 2
from umit <imput> SEAF
to umit SIAP Sz
P, peia 14.70 1180.70
T, dogt. 60.00 125.60
1iq

Volume/time K - ft3 K - b1
377201.231 31.641

1000 1d -mole / time
1000.000 105.208

Compomition, &

»2 2.050¢ 0.3129
co2 €.5203 2.9908
ns 2.6110 3.4193
o 68.7931  23.5513
cams 9.571s 9.2708
ows e.1239 7.7639
ice 0.7737 2.1882
ace 1.5013 ¢.9q11
ics 0.5s83 2.53ss
acs 0.6179 3.0666
ncs 1.1681 7.5750
nc? 0.9200 6.3130
acs 0.7087 5.9586
nce 0.648¢ 5.7840
c10+ 1.520¢  14.3626
Z factor 0.99395  0.31741
molar vol.. £e3 / 1b - WOL

377.20123 1.68857
density, 1b / ft3
0.07133 39.87439

26.9039 67.3307

1180.70
125.60

K - fe3
3831.648

894 792

2.3636
4.7001
2.5160
74.1128
9.6069
3.6959
0.6113
1.096¢9
0.3258
0.3300
0.416¢8
0.1741
0.0881
0.0446
0.019¢

0.8049S
4.28217
5.1727¢
22.1506

4.787

0.3878
3.2928
3.7367
29.015¢
11.36320
9.4064
2.6260
$.9320
3.024¢
3.6370
8.6589
6.6023
S.3974
4.07¢8
2.9738

0.30022
1.52651
35.57336¢
50.3032

X - fe3
3467.180

2.37%7
4.7077
3.509¢
74.3551
9.5981
3.6652
0.600¢
1.0709
0.3113
' 0.3123
0.370s
0.1396
0.059S
0.0229
0.003S

0.76616
3.89569

5.64154¢

21.9777

K - fe3
336301.693

2.2737
4.7077
2-509¢
74.3551
9.5981
3.6652
0.600¢
1.0709
0.3113
0.3123
0.3708
0.1396¢
0.059S
0.0229
0.003S

0.99598
377.86507
0.05816
21.9777

ST

761.30
111 .20

1iq

KX - bbl
38.92¢4

91.277

0.1279
2.6408
3.4937
16.0530
9.0199
8.3437

5.5347
2.879%¢
3.493S
"8.6851
- 7.3598
6.8807
6.6636
16.5536¢

0.23108
1.77918
_61.70998
"74.2083

SEPY
761.30
1131.20

K - fe3
95.145

13.931

1.5249
5.2039
3.9308
72.6797
10.9128
3.9654
0.60S54
1.0819
0.381¢
0.3762
0.3013
0.109¢
0.0482
0.0312
0.007¢

- 6.82963
3.2606¢
22.2689.

0.1518

2.7828
3.7379
19.2287
10.8188
10.17¢¢
2.985S
6.8373
3.611¢
4.3673
10.8550
8.583¢
7.1714
$.3321
3.3635

0.21047
‘1:65274
37.7s011
€2.3912

751.20
90.00

K - fe3
90.582

13.906

1.527¢
5.32885
2.9290
72.7786
10.9130
3.9539
0.6010
1.0412
0.27ss
0.26¢8¢
0.2818
0.0940
0.0381
0.0114
0.0012

0.83953
6.51410
3.40721
22.19¢9




et
A

MIB mzmmumwmmu-nmom

y "'."..............'....'.'......."'......'...."

e -

hd m m m PRASE m m hd
mmx’n!-‘l g

- E -
.’.'---.-"'--"mo.--'m--"'-"m“"oooo"o"o .

.".."""'"""""".""".""'".'.'.'".""'.'...'."""".."."’""'."."".'..'..'."'"."."""'."..'

trems teble

.".'.'.."."'.'.""'."""'.'.'."""".""""....""."" '.........'.....'.....'.""'".""""""'""".'.
stroam 11 12 ’ 13 1s 15 16 . 17 is 19 20
from unit 1 =Pz QePice sy smmr - mmwl 1 B T »ra mr3
to unit ey QgPIcs QgTes R 1 4 »r [ )4 ] SEcyP | . 5] SHC3Y
P, psia 1160.70 13180.70 14.70  102.80 - 102.80 235.00 235.00 $80.00 $80.00 1180.70
T, degP 125.860 135.60 €0.00 86.00 96.00 103.00 103.00 117.60 117.80 135.60
liq gas gee 1iq ges 1iq ges liq gas 1liq
Volumme/time K - bpl K - 223 R - f£t3 R - bbl K - g3 R - Bbl R - ££3 K - bbl R - £t3 K - bbbl
0.000 $9.342 $353.947 23.474 1562.938 0.00¢  721.310 0.071 261.593 0.000

1000 1b -mole / time . )
¢.000 '13.906 13.906 63.644¢ 28.633 0.013 30.71¢ 0.251 30.463. 0.000

Composition, §

2 1.5274 1.5274 1.537¢ 0.0061 0.3987 0.0122 0.¢320 0.0412 0.435) 0.4353
co2 S_288% S.3888 5.2885 0.6866 §.9163 1.2507 6.8708 2.6913 6.9050 6.9050
nzs 2.9290 2.92%0 2.9290 1.9667 6.9347 3.3579 6.6842 S.7244 6.6921 6.6921
CHe 73.778¢ 72.7784 73.7788 1.63% 47.5874 4.1229 4%.85640 11.0739 48.9741 48.9741
cans 10.9130 10.9130 10.9130 3.8718 20.2629 7.5921 19.9878 14.755¢ 20.0310 20.0310
cIme 3.9539 3.9539 3.9539 7.1567 10.9406 12.08321 10.8162 18.5199 10.55310 10.5510
ics 0.6010 0.6010 -  0.6010 2.6795 1.7¢633 4.173% 1.6991 S.4158 1.6685 1.6685
nce 1.0412 1.0812 1.0612 6.6703 3.0800 9.9186 2.9345 11.8175 2.8613 2.8612
ics 0.2758% 0.375% 0.275% 3.0636 0.7262 - $.2029 0.¢95S 5.1602 0.6587 0.6587
acs 0.2686 0.2686 0.2686 4.778¢ 0.6792 - 6.187S 0.64%¢ ‘$.7483 0.607¢ 0.607¢
ncs 0.2818 ¢.2918 0.2818  12.3889 0.5819 14.3467 0.5533 9.9803 0.473S 0.473%
ac? 0.0940 0.0940 0.0940 10.5039 0.162¢ 10.6123 0.1506 . 5.1012 0.1098 0.1098
ncs 0.0351 0.0351 0.0381 9.9715 - 0.05¢8 8.7506 0.048% 2.68529 0.0270 0.0370
nce - 0.011¢ 0.011¢ 0.011¢ 9.7009 0.0183 6.845¢ 0.0145 1.1a58 0.0053 0.00S53
C10e 0.0012 0.0012 0.0012 24.1178 0.0048 5.74%6 0.0018 0.1938 0.0002 0.0002
Z factor 0.80219 0.80219 0.99588 0.03693 0.95821 0.07387 0.9139% 0.14892 0.8039S = 0.63038

molar vol., ft3 / 1b - WOL
4.36748 4.26748 377 82960 2.103%0 $4.58502 1.89823  23).48461 1.59071 8.58728 3.353%

density, 1b ;s £t) .
$.2009) 5.20093 0.05874 45.17810 0.5241¢ 39.96982 1.20452 33.86098 3.269%7 '8.37237

- 32.1949 22 1949 22.1949 95.0501. 28.6102 75.8718 28.2877 $3.8631 28.0767 28.0767




85, EAEYO DR 1A PRODUCCION
- R ol : " -
* COMPUTER WODELLING GROUP PEAISE PROPIRTY PACKASE *
. CHOPROP VERSION PC:3.6.1 .
- B . K -
.."'..'.'0'""..""""..'."O'O'"""""'0'“'
otzean table .
atresm 21 .22 33 2e F I as a7 3 29 30
from unit e QelPce SHCYY [ g sEmC sEmC Qtet W ™
to umit Qefi¥cs QgTecs sEmC QgCond QCet QComd  <omtput> mel PVR  <coutput>
P, pein 1180.70 1s.70 341.78 341.76 171.12 171.12 €36.16 14.70 1¢.70 14.70
T, degP 135.80 60.00 68.20 €6.20 66.20 66.20 €0.00 €0.00 $6.00 $6.00
gus s iiq one 1igq ges g ges 1iq gus
Volume/time K - £e3 K - £¢3 X - bl K - £e3 K - bl K - ft3 K - Wl | JENE - ) K -8Bl K - ft3
A402.157  11481.608 1.081 3¢.844 0.983 12.231 0.971 794 289 20.802 4¢655.903
1000 1Ib -mole / tims
30 463 30.463 3.39% 1.679 2.999 0.399 2.99 2.0m7 $0.76S 11.880
Camposition. & ) .
"3 0.4353 0.4353 0.0430 1.027% 0.006S 0.3179% 0.008S 0.8913 0.0000 0.021¢
o2 €.90%0 6.9050 1.9093 5.9802 1.31¢9 7.1330 1.3169 $.3013 0.0%08 3.404S
nzs €.6921 6.6921 3.709% 4.0852 3:3308 . 6.560¢ 3.3308 4.5608 0.3949 8.736¢0
cm 48.9741 48.97¢1 9.0337 66.4427 3.52%4 50.4642 3.52%4 $3.37%2 0.061¢  8.e682
cams 20.0310 20.0310 9.9367 14.3763 $.3771 31.6671 8.3771 15.7760 0.5197 18.1966
cme 10.5510 10.5510 12.0946 S.38610 12.4737 9.3434 13.4737 §.1063 ‘2.6763  36.303%0
ics 1.6685 1.6685 3.7742 0.7388 4.1087 1.2737 4.1087 . 0.8396 1.6040 6.933¢
aCs 2.8612 2.9612 8.7204 1.3117 9.60322 2.088S 9.6032 1.3800 4.9511  14.0171
ics 0.6587 0.6587 4.5%70 0.2670 S_1038 0.444) 5.1038 0.3031 3.7698 4.3646
] 0.607% 0.6074 5. 4695 0.24831 6.1631 0.403¢ 6.1431 . 0.278S 4.9301 4.1736
nce 0.473% 0.4735 12.9742 0.197¢ 14.6588 0.30%8 16.638S 0.2182 1¢.3773 3.8918
nc7 0.1098 0.1098 9.757T7 0.0504 11.04%) 0.073¢ 11.04S3 0.0%48 12.70%9 1.0940
nCe 0.0370 8.0270 7.8793 0.0148 8.92¢1 0.0302 2.9341 0.01%8 13.2203 0.3619
nCe 0 0053 0.0033 S.8902 0.003 $.6727 0.0050 6.6737 0.0041 311.9435 0.1178
C10e 0 0002 0.0002 €.2%09 0.0008 4.8154 0.0008 " 4.8134 0.0008 29.7583 0.0271
Z factor 0.63038 0.9934S 0.10819 0.896321 0.05579 0.92998 0.20417 0 .99%1S 0.00578 0.989382
molar vel , £t3 / 1b - WOL -
3.35350 376.90569 1.73701  14.8010% 1.94007 30.67018 1.01049 377.%55300 2.30070 391.92727
dansicy. Ib - fe2
$.37238 0.07449  40.11273 1 S8118  40.94347 0.88308 81.42948 0.06386 - €46.2799% ©.117%4
L 28.0767 . 28.0767 - 69.6762  23.4031  7S.3390  27.0841  75.3390  2¢.1098  106.4762 46.223S




SOOPNONRONNENEORO RPNt PROORRR RPN R eeeeReeTRee

[ - ] 31 33
fres wait PR PR
to wmit coutput>
P, puia 6.50 6.50
T, degV 100.00 100.00
liq gus
Voluse/time K - Bbl K - £¢3
19.532 €3552.481
1000 1» -mole / time
45.778 4.987
Campesition, § '
w3 0.8000 0.0003
o2 0.0039 0.487S
nas 0.0586 3.380%
cue ©.0008 0.4136
came 0.0538 4.79%64
I s ©6.7713 20.1633
ice 0.830¢ 9.4461
nCe 3-9598 33.2302
ics 3.0908 10.003¢
-~ ] 4.3046 10.%702
e 14.6417 11.9¢99
7 13.6980 3.708¢
ncs ‘13.4099 1.299)
ace 13.1962 0.4460
C10e 32.98%0 0 1076
Z factor 0.00239 0.99792
molar vol., £¢3 / 1b - NOL
2.39639% 912.89223
density, 1b / £t3
46.50083 0.08772
| _§ 111.3€11 61.8174

K - bbl
19.176¢

€5.778

0.0000
0.0029
0.0586
0.0008
0.0538
0.7713
0.830¢
2.9398
3.0908
«.30¢6
16.6417
13.6860
13.4099
13.1963
32.98%50

0.00620
2.35189
47.34113

111 . 3411

K - fe3
353040.52¢

934.373

3.2027
4.7880
2.6520
73.5041
9.9578
3.8960
0.63%3
1.1288
0.3221
0.3312
0.3728
©.1379
0.0581
0.0221
0.0033

0.99590
377.83677
0.08870
22.1798




(aceite-agua-gas), de donde el agua es enviada a una presa API, el gas es
reintegrado a la corriente de gas de baja presion y el condensado pasa a una

etapa de estabilizacion elevada a las condiciones de presion y temperatura que

se muestran en la figura 3.1. El condensado de la etapa elevada de
estabilizacion es desalojado automaticamente de este separador por medio de.
- una_bomba, de acuerdo al nivel que se presenta en el mismo, para hacerlo

lléoar & una planta petroguimica a ‘las condiciones de transferencia.
' especificadas. ‘ :

Enla figura se indica el manejo de condénudo con color rojo.

3.1.2 ANALISIS ECONOMICO DEL CASO BASE
INGRESOS PARA EL CASO BASE

SR ~ Los ingresos que se tienen por concepto de la comercializacion de la
R produccion son mostrados en la Tabla 3.2.

TABLA3.2 INGRESOS POR CONCEPTO DE LA COMERCIALIZACION
DE LA PRODUCCION PARA EL CASO BASE

PRODUCTO FLUJO | ESPECIFI- | PRECIO | INGRESOS
: CACION (N$/dia)
| ACEITE Qo@c.s. | 18,176.000 55.01 °AP| 58.047 | 1'113,109.27
" |(8PD) (N$/B1) ‘
1 cAs qg@cs. 353.040 1,137.65 5.491.857 | 1'938.845.19
. ~‘(MMPCD) BTU/ple3 | (NS$/MMPCS)
CONDENSADOS ' 871.000 81.62 “API 25.724 24.,978.00
Qcond. f c.5.{BPD) (N$/81)
' INGRESO DIARIO TOTAL 3'076,932 46
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Los precios de los hidrocarburos corresponden al mes de julio de

1994 bajo Iss siguientes consideraciones:
"o _El precio del petréleo crudo corresponde al crudo Olmeca (38 ° API).
o El procio del condensado es exageradamente menor que el

 correspondiente al crudo.

‘ ‘.” El precio del gas esta en funcion de eu poder cllormco yse obtiono de la

2 nlouionto manera:
" Poas = (Pcal. x8.891 x Pacat) / 35.3148
donds: Pars;  precio del gas (NSMMPCS)
- Pcal; - poder calorifico del gas (BTU/pie®)
Pcca;  precio de la gigacaloria (18.174 N$/Gcal.)

" Los ingresos actuales afectados por los derechos sobre hidrocarburos

G (gubernamentales) del 60.8 % son:

bcasosase = Inareso sruTo ToTAL X (1 - 0.608)
- = 3'076,932.48 x (1-0.808)
= 1'208,157.52 N§/dia
= 440'247,498.30 NS/aho

Cabe uﬁalir Quo adiclonaimente al derecho sobre hidrocarburo

~ aplicado anteriorments, se aplican loa derechos sobre extraccion de
- hidrocarburos (52.3 %), derecho extraordinario sobre la extraccion de

petréleo (25.5 %) y Derecho adicional sobre la exiraccion de petroleo (1.1

- %), de acuerdo con la Ley del iImpussto Especial sobre Produccién y

Servicios de la Secretaria de Haclenda y Crédito Publico. Los valores

.- antes mencionados fueron obtenidos del Disrio Oficisl de fechs 27 de
© diclembre de 1993.

En la Tabla 3.3 se presents el comportamiento de la produccion

L - (expresada en flujos diarios), los ingresos anuales correspondientes a cada
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" producto, los ingresos anuales brutos y los netos para el horizonte del
- proyecto (10 afios), considerando una declinacién anual de la produccion de
- 5,54 %, pero sin considerar ninguna mejora en el sistema estudiado, ya que

% dicho compommionto corresponde al caso base, ‘

“TABLA 3.3 ' COMPORTAMIENTO DE LA PRODUCCION Y DE LOS

‘ PECT) EL CASO BASE.

Qo gc.s. lo Qpece| W Qe @< I | llo¥igtie) {MMNS)

“]..| rroouccion ouriA E INGRESOS ANUALES | Noresos |inaresos
e AQOI SRUTOS ”E'I'Ol '

00 ) ‘ 871,00

waor] wssel zesael szl razl essel  swsml  anens)
1362216) eees] 20m| s02797] eserr|  earel  yeraeel  mara)

126067.48] 272625 7| arager : susl . riaste] 2816

203773] 4405504 €15481 5779]  MLMOL . 2704

Fak&.gygn_%'
:
%

7 | rom

wanrel 2020 2ugrel <nr0pl emel sesel  enan] 20

3,000.823 8,242,073 87.833] 3,310.128] 3.,201.900

w NOTAS: * Periodo considerado para is reaiizacion de adecusciones.

'I'ZGI!ESOS»DEL CASO BASE

"Loi egresos que se mantisnen constantes respacto al tiempo, se

~ obtienen de jos egresos actuales menos los rubros que varisrén respecto sl

titmpo; como son: Energia eléctrica para enfriadores, Bombeo de crudo,
Deshidratacion del crudo, Bombeo de condensados y Comprnlén de gas,

. ummdou de ia Tabla 3.4.




-  TABLA 3.4 COSTOS DE OPERACION Y MANTENIMIENTO DEL CASO

e mwo| ' CONCEPTO | EGRESO

’ 5 -] : (Ne/ARO) |

[ -0 - ] 3% Operadores (Baterie do Separacion) _69.904.80,
g -§ P |3% Operagores (Sistema de Bombeo) 60.904.80,
b v - E . I% Ingenigio Jefe de Sector 87,546.00)
o -] R [%_Ingenisto Superviser 49,255.00)
| A [Energis stéctrice de entriadores gas AP (336.301 MMPCD) 33,6217.03]

i ] |membrodecito , 62,093.18|

| o [Deshigratecién dol crudo » mu_m
8 e ;' Op ym!to povoompmlén del gas mmcdo del aceite separado ¢ |

o Op. y mtto. porcomptollbn dolgn liberado del aceite nwldo‘nl ' ,

S 8P-AP **(QgRp.apx 11.481 MNIPCD). 201036548

g M . icagores 156,419.20
A fri de gas (predictivo y preventivo __§8.495.00]

S T [Tengue de agus contra incendio (TACI) : _44,000.00

Vit - ’ trasiegos y 2 de enyi _109,388.00|

 EGRESO TOTAL ANUAL (Ngaho) | e3sermess

*  Coomp,y a.= 348.326 NSIMMPCS
**CeOMP.pu: 1= 806.652 NSIMMPCS

» | De Ia Tabla 3.4 se tiene que los egresos actuales son:
i Eact = 6'334,719.33 N§/aito
N

En le Tabla 3.5 se presenta el comportamiento de los egresos
:i ‘ respecto al tiempo de vida del proyecto.




TABLA3.S COMPORTAMIENTO DE LOS EGRESOS
TO AL TIEMPO DEL CA

AROS | EGRESOS | EORESOS | EGRESOS
| vanasiLes |  ruos TOTALES
{NS) (NS) oy |
1 4543771 | 154048 | wonaTnee |
2 | aane | vsdewes | wanrsmrd |
3 | ossesse | ysaadoes | sumams |
a1 eangqe | vsidoes | edatare
T snastes | vsseses | et |
TOTAL | swssreste | 193000480 | 00010000

Emo = 6'334 719.33- 33,527.03 - 498.86 - 62,903.16 - 1'112,879. 16 -
R S , 3 189.73 - 667,881.11 - 2919, 365 48
i : el Emo = 1'534.404.'0 N§/afo
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" COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO BASE

L Ei comportamiento oconbmico‘dol' caso base se muestra an la Tabla
o 36, en le cual se presentan los ingresos, egresos y flujo de efectivo que se

~ tendrén cada afio en el horizonte del proyecto.

" TABLA36 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO BASE.

ARos

icaso sase
INGRESOS

. Feam|-E
FLUJO EFECTIVO

00007819 |
5917.577.4
§'580,209.6
5'356,147.
§'144,423.1
4044,428.0

47666127

3259386768 |
. 307796,672.0
290059 487.3

279'040,0000 _

Sioleivieiniaiom |-

—AI1.0000

YOTAL

45770834
44008001
4240275 2

2744718386
 250'181.4900 |
o R44737,7248
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32 SEPARACION MULTIETAPA CON ESTABILIZACION
ELEVADA (CAS0O 1)

El proceso de estabilizacion elevada presenta las mismas caracteristicas

que la separacion multietaps. |a diferencia consiste en que el liquido
descargado de la elapa de separacion de baja presion, previa al tanque de

~ slmacenamiento pasa por un separador colocado en una estructura metilica

' olevada la cual asia situada a cierta altura del piso. El esquema de dicho
" proceso se muestra en la figura 3.2, integrada al sistema de separacidn

multmm el cual fue descrito en el caso base.

: annliéﬂnlo que opera esta etapa adicional de separacién depende
 bésicamente del equipo convencional de recuperacién de vapores, el cual tisne

. una presion de succion minima de 19.67 ib/pg? abs. (probada en campo), para

“los utilizados en aigunas instalaciones de produccion de Pemex Exploracion
Produccion (PEP).

' El objetivo del separador elevado. es provocar una disminucion de la
~ presion la cual permite a liberacion del gas contenido en el aceite en esta
otaps, evilando con esto que dicha liberacion se de en el tanque de
. almacenamiento. EI vapor obtenido de la separacion elevada se integrs,
. después de suministrarie |a presion requerida @ la corriente de gas descargada

. _en (a etapa de separacion de baja presion.

Para proporcionar |a carge neta positiva de succion (NPSH) necesaria

para que el crudo llsgue a las bombas con la presion requerida en Is succion, y

~asi poderio impuisar adecuadamente hasta ia central de aimacenamiento y

- bombeo, se requiere de una elevacion del separador mencionado, la cual

' _deberé estar de acuerdo con la densidad del liquido, para que se proporcions

~dicha carga neis a las bombas, contemplando las pérdidas por friccion desde la
descarga de este separador hasta las bombas.
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- Cuando Ia produccion requiere entrar 8 un tanque de aimacenamiento la

~aiura de elevacion del separador deberé ser mayor a Is alturs de carga de

fluidos al tanque considerando también las pérdidas por friccion.

P ; Enloﬂguus.zumunulacommwucmnddpr,ocnopropuntvobpm
. este mitodo de estabilizacion y en las tablas 3.7A, B, C y D, se muestran las

caracteristicas  de lss corrientes manejedas en dicho proceso, las cuales
_ repressnian el balance de masa que se lieva a cabo en el mismo. Pars is
" simulacion se utilizé6 un modelo composicionsl de comportamiento de fases y
" propiedades de los fluidos!"®.

' 3.2.1 DESCRIPCION DEL MANEJO DE LA PRODUCCION
La descripcion del manejo de la produccion de aceite, gas y de los

condensados es similar a la presentada en e! caso base, la cual se representa
con color café, diferentes tonslidades de verde y rojo respectivaments en s

 figwad2

- 3.2.2 ANALISIS ECONOMICO DEL CASO 1
" INGRESOS PARA EL CASO |

‘ Los ingtncj que se tienen.por concepto de la comercializacion de la
‘producciéon son mostrados en la Tabls 3.8
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‘TABLA 3.7A

CARACTERISTICAS DB LAS

otzesn table
strean 1 2 3 [ ] [} 7 [ ] 9 10
&a unit <impuat> SEAP SHAP RVAP RVAP QphPcs [ 24 SEr RVPZ R 1124
to umit SHAP SBPrI RVAP SECIY QgiiPes QgTcs SEe | 4224 SHCIP I
P, peia 16.70 1180.70 1180.70 1170.70 1170.70 1¢.70 76€1.20 7€61.20 7851.20 751.20
T, dog?¥ €0.00 135.60 125.60 95.00 95.00 €0.00 111.20 111.20 90.00 90.00
liq gus liq gus ‘GRS liq ges | liq gus
Volumm/time K - f£t3 K - bbl K - £e3 K - bbl K - f£e3 K -£2t3 K - bbl K - £e3 K - bbl K - ft3
377201.2331 31.641 3831. 6409 1.301 3467 .180 336301.693 28.924 95.148 0.008 90.582
1000 1b -mole / time
1000.000 105.208 894 .792 €.787 $90.00% $90.005 921.277 13.931 0.026 13.906
Composition. § . )
u2 2.0508 0.3129 2.2636 0.3878 2.2737 2.2737 0.1279 1.52¢9 0.181% 1.5274
co2 4.5203 2.9908 4.7001 3.2928 4.7077 4.7077 2.6408 5.2839 2.783% S5.2085
uas 2.6110 3.4192 2.5160 3.7367 2.50%¢ 2.509¢ 3.4937 2.9308 3.7379 2.9290
CHe €8.7931 23.5513 74.1128 29.01%6¢ 76.35851 74.3551 16.0530 72.6797 19.2287 72.7784
c2ame 9.571S 9.2708 9.6069 11.2420 9.5981 9.5981 9.0199 10.9128 10.8158 10.9130
cIms 4.1239 7.7639 3.69%9 9.406¢ 3.668%2 3.66%2 8.3437 3.965¢ 10.1766 3.9539
ice 0.7737 2.15%2 0.6113 2.6260 0.600¢ 0.6004 2.3918 0.603%¢ 2.9988 0.6010
nCe 1.5013 €.9411 1.0969 5.9320 1.0709 1.0709 5.53¢7 1.0819 €.8373 1.0412
ics 0.5583 2.538S 0.325s 3.024¢ 0.3113 0.3213 2.879¢ 0.2816 3.6114 0.2758
oCsS 0.86179 3.066¢ 0.3300 3.6370 0.3123 0.3223 3.4928 0.3762 4.3672 0.3686¢
< 1 1.1681 7.57%0 0.4148 8.6589 0.3708 0.3708 9.6851 0.3013 10.855%0 0.30918
nt? 0.8200 6.3130 0.1741 6.6023 0.139¢ 0.1396 7.25%98 0.109¢ 8.5836 0.0940
als 0.7057 S5.9586 0.0 $.3974 0.059% 0.059% €.8607 0.0682 7.1714 0.03%1
ncy 0.6488 $.7860 0.0446€ 4.0768 0.0229 0.0229 €.6636 0.0212 $.3321 0.011¢
C10e 1.520¢ 14.362¢ 0.019¢ 2.9738 0.0038 0.0038 16.553¢ 0.007¢ 3.3638 0.0012
Z factor 0.99395 0.31742 0.8049S 0.30022 0.76616¢ 0.99598 0.22108 0.8485¢ 0.21047 0.82953
solar vol., £83 / 1b - BOL i i
377.20123 1.68857 4.28217 1.52651 3.89569 377.86507 1.77918% 6.82963 1.65274 6.51410
demgity, 1b / gt} :
- 0.07133 39.97439 $.1727¢ - 35.5733¢ 5.6415¢ 0.05816 €1.70998 3.2606¢ 37.75011 3.40721
L _J 26.9039 67.3307 23.1506€ $54.3032 ©21.977M 21.9777 76 .2003 33.2‘.! €2.3912 32.1949
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table

cooevOe "'.""Q"."""i."'..'.".."'.'.'".".'.."'Q"Q"Q"'.""'".'."."'."""."'"""..""Q"'Q.'"".'

stream 11 - 13
frum uait - | 2 2 ¢ RPT
to unit SECIY QgPics
?. peis 1180.70 1180.70
T. deg? 125.60 125.60
liq gas
Volume/time K - bbl K - g3
0.000 $9.342
1000 1b -mole / time
0.000 13 906
Compowsition, §
2 1.5274 1.5274
o2 5.308S 5.288S
nas 2.9290 2.9390
CRe 73.778¢ 73.778¢
came 10.9130 10.9130
CINS 3.9539 3.9539
ice 0.6010 0.6010
e 1. 012 1.0412
ics 0 275S 0.27%S
ncCs 0.2686 0.2686
ncé 0.2818 0.2818
nC7? 0.0940 0.0940
nCs 0.03%51 0 0351
nece 0.011e 0.011¢
Cl0e 0.0012 0.0012
Z factor 0.80219 0.80219
molar vol.. £t3 / 1b - BOL
. 4.26748 4.26748
density. 1b / ft3

$.2009) $.20093
22.1949 22.1949

13

QgPIcs
QgTes

14.70
€0.00

gus

K - te3
5253 . 947

13 906

1.5274
$.288%
2.9290
72.7704
10.9130
3.9539
0.6010
1.0e12
0.275S
0.2686
0.2018
0.0940
0 0351
0 0lise
. 0.0012

0.99588
377 82960
0.0587%4
22.1949

1e

103.80
86.00

11q

' - bbl
23.474

0.0041
0.6066
1.9667
1.639¢
3.8718
7.1567
2.679%
6.6703
3.8636¢
4.7784
12.3009
10.5039
9.971%
9.7009
24.1.78

0.03693
2.1039%0
45.17810
95.0501

15

b ed
RBP1

103.80
86.00

gus

K - ft3
1562.938

0.3987
6.9163
6.8347
7.5874
20.2829
10.9406
1.7623
3.0500

0.95821
54 .58502

0.52414¢
28.6102

K - bbl
21.378

52.918

¢: 0000
0.0789
0.5629
0.0670

0.7888

3.5980
2.0323
5.6748
3.95¢0
$.061¢
14.1341
12.2870
11.7556¢
il-4682
28 .5470

0.00762
2.2678¢
46.07039
104.480S

0.0260
3.9926
9.6041
10.1942
20.6451
36.5196
6.25%1
12.0869
3.3720
3.3388
2.0937
0.8023
0.2645
o o0ss2
0 0200

291.95655

0.14983
37412

s

RVap
SNC3y

103.80
109.40

liq

K - bbl
0.247

0.2532
0.03051
1.81258

37.7109s
§8.3542

19
Xvep
el

102.80
109.40

gus

K - fe3
487 .2¢4

0.0382
4.30648
10.2619
11.0279
32.07321
27.5169
6.1672
11.5¢83
2.7988
2.5388
1.5076¢
0.2203
0 0330
0.0044
0.0002

0.91537
54.38118
0.76566

" 41.637S

e
SRC3y

235.00
103.00

lig

K - bbl
0.102

o 332

0.0109
1.1519
3.5362
3.7461
8.1981
16.6407
6.5371
15.6342
7.9489
9.053¢
15.5083
7 0817
3 2726
1 3354
0.3744

0.06674¢
-1.7149%
37.12331
631.6646
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streas 21 32
from uait me1 e
to unit 2 SHCYY
P, puis 23$.00 $80.00
T, deg¥ 103.00 117.60
gus lig
Volume/time K - fe3 X - Wbl
936 ¢4 0.72¢
1000 1b -mole / time
40 807 2.679
Composition, §
] 0.3373 0.039%¢
02 6.3569 2.7045
nas 7.5863 6.4%3%1
CcHe 40.261¢ 30.5009
cane 20.738S 15.88310
CIme 14.4621 23.6850
ics 2.6635 7.33%6
nCe 4.7503 15.4358
ics 1.09%9 5.55¢8
ncs o.9088 $.6238
nCé 0.6299 $.3873
nc? 0.1080 1.2029
ncs 0.03198 0.35%8
ace 0.0031 0.0441
€10+ 0.0002 0.0022
Z factor 0.8933S 0.34204
molar vol., €t3 / 1b - WOL
22.95288 1.51721
density. 1b / fe3
1.35237  31.4682)
47.7440

e 31.0408

* CONPUTER WODRLLING GROUP PEASE ;
E IOR PC:3.6.1

L2220 2o a2 22 a2 a2 adaddaadd ddddladddslddd il gl

23 26

2 RBP3
] SHeY
$80.00 1180.70
117.60 125.60
gus lig

R - f23 X - bl
333.o001 0.307
38.129 1.088
0.3583 0.1327
6.6135% 4.0731
7.6658 8.2218
43.3521 23.9287
21.077€ 21.3311
13.8141 21.1917
2.3430 €.8332
3.9997 9.2299
0.782S 2.4339
0.6632 3.2484
0._29%7 1.4340
0.0311 0.2108
©.0032 0.03%8
0.0003 0.0032
0.0000 0.0001
0.76873 0.27393
s.2111% 1.58480
3.63742  23.71759
29.8674 37.587¢

table
s 26 37 as 29 30
s Qulvce ey P sanc ‘SE.e
Qgives QuTcs SHEC OgCond QCet QgCond
1180.70 14.70 341.76 341.76 171.320 171.20
125.60 $0.00 66.20 66.20 66.30 66.20
gus oas liq ges 11q ons
K-23 EK-£t3 K-Bbl K-f£3 K-Bbl K- £&3
137.308  13949.808 2.080 32.466 1.87¢ 33.363
37.042 37.041 7.439 2.260 6.332 1.107
0.3649 0.3649 0.0378 0.8198 0.0049 0.2238
6.6647 6.6647 2.0088 6.29%9 31.1608 6.8463
7.649¢ 7.64%¢ 4.7088 S.3708 4.0766 8.2989
42.893¢ €3.993¢ 8.4718  $8.9931 2.9432 €0.103131
231.0730 21.0730 11.8086¢ 16.82%3 9.6057 36.39132
13.597¢ 13.597¢ 17.630¢ 7.8746 18.3287 13.56831
2.269 2.3699 $.7098 1.13%3 6.3609 1.98¢8
3.9460 3.8460 12.7911 1.8309 14.4688 3.1946
0.7339 0.733 $.8086 0.3428 6.484¢ 0.57832
0.6167 0.8167 6.2087 0.2923 7.3888 0.487S
0.2622 0.2622 10.3693 0.1601 12.138¢ 0.2633
0.0358 0.03%8 S.8312 0.0326 6.8421 0.0479
0.003S 0.002% 6.0083 0.0083 4.7492 0.0114
0.0002 0.0002 .3.8246 0.00231 '3.3178 0.0037
0.0000 0.0000 1.9687 0.0002 2.3138 0.0002
0.59188 0.99266 0.09506 0.87783 0.03046 0.51388
3.43687 376.60844 1.56981  36.49591 1.663¢%  30.12591
8.62428 0.07970 38.31800 1.73855  39.33736 - 0.98673
29.6406 29.6406 60.1521 €5.4708 39.7361

35.201%




strean table

stremm 31 32 33 3 s . 36 37 B
fram umit QCet QeCond ™ ™ »R "R Qoes QuTes
to umit <output> e PR coutput> Qoes  <omtput> coutput> coutput>
P, peis 626.16 34.70 34.70 14.70 6.%50 6.50 14.70 14.70
T, deog? : §0.00 60.00 96.00 86.00 100.00 100.00 €0.00 €0.00
lig e 1iq ons lig gas 1iq ous
Volumm/time K - bbl K - ge3 | S ) K - £e3 K - Bbl K - fe3 K - ) R - g3
1 848 1262.063 21.150 367.318 19.558 $852.798 19 211 335S511.849

1000 1b -mole / timm :
6.332 3.346 $1.979 0.9y 45.89% 6.08¢ 45 .99% 940.951

Camposition, &

) 0.0049 0.6227 0.0000 0.002¢ 0.0000 0.0000 0.0000 3.1878
€02 1.1608 6.4780 0.03862 2.4432 0.0018 0.2960 0.0018 4.7933
s 4.0788 6.3446 0.4083 9.3309 0.0532 3.0708 0.0533 2.7180
ne 2.9432 $3.7447 0.0146 2.9707 ©.00023 0.1337 0.0002 73.0933
[~ 4 9.6087 19.3376¢ 0.493% 17.1992 0.043% 3.979%¢ 0.0435 10.0692
[ 18.3287 9.7%77 3.1116 30.53%¢ 0.7894 20.6304 0.789¢ 4.060¢
ice 6.3609 1.41862 1.916S 7.67T72 0.8707 9.806% 0.8707 0.6662
b~ 14 .468S 2.3819 5.496S 15.54€2 3.0513 23.9430 3.0%13 1.1797
ics 6.4844 0.4206¢ 3.9649 $.6597 3.1287 10.1169 3.1267 0.32%7¢
ncS 7.3088 0.3589 $.0782 4.3018 4.336% 10.8460 4.336% ©.3236
| < 12.1350 0.1996 14.319¢ 3.8746 14.634S8 11.9633 14.6348 0.3649
nt? 6.0421 0.0377 12.489% 1.07%4 13.8547 3. 6997 13.6%47 0.1344
] 4.7492 0.0093 11 .9818 0.3%42  13.37%4 1.3958 13.37%¢ 0.0%569
ace 3.3178 0.0023 11.€732 0.1182 13.1619 0.4428 13.1619 0.021e
C10+ a2.3128 0.0002 29.0621 0.0267 32.9002 0.307¢ 32.9002 0.0033
Z factor 0.19398 0.99408 0.00S878 0.98220 0.00259 0.9877¢ 0.00619 0.99586

molar vol., £¢3 / 1b - NOL .
1.63837 377.13%32 2.20538 391.2021¢ 2.39265 912.71942 2.35012  377.%21%8
density, .1b / fe3 : L )
39.96087 0.07079 46.16200 0.312337 46.487¢2 0.08020 47.32872 0.058%0

§5.4705 26.6982 105.49S56 48.2708 111.2281 €2.2510 - 111.2281 ° .32.282%
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"TABLA 3.8 INGRESOS POR CONCEPTO DE LA COMERCIALIZACION
M PRODUCCION PARA EL CASO 1.

- PRODUCTO - FLUWJO ESPECIFI- PREClO INGRESOS

‘ CACION (N$/dia)

| aceite comes. | 19.211.000 55.05 *AP| 58.047 | 1'115,140.92
- |epPD) : )

GAS Qa@CS. 355.511 1.138.77 | - 5487600 | 1'950,002.16
| (MMPCD) Z MM

| coNDENSADOS 1,848.000 89.45 *AP) 25724 |  47.537.95

INGRESO DIARIO TOTAL 3'113,801.03

Jcaso 1= INREso BRUTO TOTAL X (1 -0.608)
= 3'113,681.03 x(1-0.608)
= “B’“l 173.60 N§/afto

: " En la Tabla 39 se presenta el comportamiento de Ia produccion
_ ~(expresada en flujos diarios), los ingresos anuales correspondientes a cada

- producto, los ingresos anuales brutos y los netos para el horizonte del
_proyecto (10 aftos). considerando una declinacion anual de Ia produccnon de

554%
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TABLA 3.9 COMPORTAMIENTO DE LA PRODUCCION Y DE LOS

Afios

RESPECT! PARA EL CASQ 1

PRQDUOOION DIARIA E INGRESOS ANUALES

INGRESOS | INORESOS
BRUTOS NETOS

| Qo@cs.

Qp@:cs

_BIEN

1.046.00

(losigele) | (MMNS)

1714108

16,191.75|

| 14,447.09
12.047.01
1290080

lo
(MMNS)
383177
324052
200009
200141 ]

221201 2855

[ 1217080
11,5021

FEFFFFRFITR

froraL

| ree2] 22653
| 20000] 212865

1000450

201900201060
3,015,018

| 1.745.62
164091 4
- 1.567.56

| 147127
120070
131277

8,274.071

| 120004
| 117104

[ 1.106.45

r..xm

120.828

8,410.214] 3200041

NOTAS

* Periodo considerado paia ls vuliuciﬁ de sdecuacionss

EGRESOS DEL CASO |

Enyln Tabla 3.10 se muestra la inversion del! equipo requerido para

lievar a cabo el proceso de produccion propuesto para esta aiternativa.

TABLA 3.10 INVERSION REQUERIDA PARAEL CASO 1
CONCEPTO CARACTERISTICAS cosT0
ANS)
|_Separedor slevado y estrycture metlics. | Do = 144" xLes = 30° 732,0000 |
|_Recuperadores de vepores (2) IMMPCO | 2'652,0000
- Bomba de condensados RVep. 250 BPD 60,0000 |
|_Medidores totglizador y envio devepores |~ vppores SHEBP | = 2670000 |
j-Ructos y viivuias $00.0000
SUBTOTAL | 4'201,000.0
TOTAL §'281,280.0

4
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Los egresos que se mantienen constante respecto al tiempo, se
obtienen de los egresos actuales menos los rubros que variaran respecto al
tiempo, como son: Energia eléctrica para enfriadores, Bombeo de crudo,

- Deshidratacion del crudo, Bombeo de condensados y Compresion de gas,
teniéndose de la Tabla 3.11.

 TABLA3.11 COSTOS bE OPERACION Y MANTENIMIENTO DEL CASO 1.

TIPO CONCEPTO EGRESO

(NV/ANO)
-0 3Y: Opsradores (Bateria de Separacion) ' 69,904.80
P ]3% Opsradores (Sistems de Bombeo) 69,904.80
E %_ingeniero Jefe de Seclor - : 67,546.00
R | % ingeniero Supervisor 49,255 00|
A Energia eléctrica de enfriadores gas AP (336.301 MMPCD) 33,527.03
: c Energin eléctrica de enfrindores ges Pi (5.263 MMPCD) 498.86
) 1 Ensigia eléctrica recuperadora de vapores 324,349.48
b 0 | Bombeo de crudo 63,108.13
Rl N [Deshidratacion dei_crude 1'114,910.38
beo de condens, 6.070.67

Op. y mito, por compresion del gas liberado del aceite separado en

PI-AP * (Qgp).ap= 5.253 MMPCD). 667,861.11
Op. y mito. por compresion del gas iiberado del aceite separado en
| BP-AP **(Qggp.Ap= 13.948 MMPCD). 3'546,923.54
IR S ' Separadores y rectificadores 156,419.20
L S Sepatadoy sleyado y estructura metdlica 73,200.00
M . |Enfriadores de gas (prediclivo y preventivo) 96,495.00
i A |Tangues de aimacenamiento ' 440,000,00,
; N ;_g\_que de agua contra incendio (TACI) 44,000.00
‘ T Recuperadoras de vapores 397,800.00
‘ ; T Bomba MBC1 3,000.00
i O ] Obiacivil 420,000.00
‘ Bombas_de crudo (2 trasiegos y 2 de envio) 109,388.00]
3 1 Bombas de condsnsgdo (2) 11,492.00
; : EGRESO TOTAL ANUAL (NS/aho) 7'765,664.00

w4 Geomp.yy anF 348.326 NS/MMPCS.
't Coomp.y,, 5= 696.652 NSIMMPCS
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De ia Tabla 3.11 se tiene que los egresos actuales son:

Eact = 7'766,654.0 N$/aiio

‘ En ia Tabla 3.12 se presenta el comportamiento de los egresos ;
respecto al tiempo de vida del proyecto.

' TABLA3.12 COMPORTAMIENTO DE LOS EGRESOS
— R JIEMPODELCASO1

AROS | EGRESOS | EGRESOS | EGRESOS
VARIABLES FNOS | TOTALES
o) (N8) (N§)
§'438.207 8 2008, 404 8 7°443.702.3
8'137,018.9 2'008,404.8 71484207
49824252 | 20004048 | @'980.0309 |
4'593,600.8 20004048 | 09020008 |
40008057 | 20084048 | 0082108 |
3863,230.4 20084048 | waried3 |
3'648,207 8 __2'008,404.8 ﬂu.:
3'447,041.4 20084048 | @&

TOTAL | aress3s00 | 2000840400 | s2730.0170

Erio = 7'765,654.0 - 33,527.03 - 498.86 - 324,349.48 - 63,108.13 -
1'114,810.38 - 6,070.67 - 667,861.11 - 3'646,823.54
Eruo = 2'008,404.80 N§/aito

COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL. CASO |

, La difarencia de ingresos netos representa los ingresos realas
generados por las modificaciones efectuadas al proceso, y esta esta dada

por la siguiente expresion:

Alcaso 1 = lcaso 1 - Jcaso BASE
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La diferencia de egresos se obtiens de la siguiente manera.

AEcaso 1 = Ecasd 1 - Ecaso BASE

Ei fiujo de efectivo de tipo diferenciai esta dado por:

AF = Al - AE

- Las utilidmi netas del proyecto estan dadas por:

S AF,
U('M\‘IU = .Z“(*i'—'".‘i)-’ < Iy aso

donde : t .- periodo snalizedo (sfios) :
i .- tasa de racuperacion minima aceptable (15 %)

El comportamiento scondémico da este caso se musetra en ia Tabla
3.13, en ia cusl se presentan los ingresos netos, egresos y flujo de efectivo

respecto al tiempo.

TABLA 3.13  COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO 1

loase | TT Y Foarn s Foare ame Afease s
AROS | INORESOS | EORESOS Lo "Lwo oF. FLUWJO
_ ; EFECTNO SPFECTIVO | EFECTIVO
188 {N$) i SNS) ey 3
4. . { 400110000] = 74407020 | AI¥N4207.7 1 4AORTER2101 1 JSISATE |

32000410000  S2THAITO] 323721060301 21010000001 279126020

T

AY
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El tismpo de recuperacion de Is inversion (Tri), es aquel donde se cumple
la siguiente condiciént?: |

(LYY

0 -
|:0“ + )

<INV CASO

~ Latasa interna de retorno (TIR) serd aquelia donde ueudﬁh: que

TIR=Rsi:
0- b LNV CASO
dondo 1 n .- numero de periodos (aflos)

Dicha tiu se determina por un método iterativo hacier.do variar R.

El iempo de recuperacion de la inversién determinado por medio del

programa de computo "ECONOPET"1®), seré:

Tri caso 1 = 2,846 aflos

“La tasa interna de retorno o de rendimiento, determinada por ¢ mismo

- programa seré:

TiRcaso1 = 81.40 %
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3.3 ESTABILIZACION ELEVADA CON TRANSFERENCIA DE

- CALOR (CAS0 2)

La diferencia entre este método de estabilizacion y el anterior consiste en

duo‘ ol liquido descargado de Ia etapa de separacion de baja presion. previa al

tanque de aimacenamiento pass por una serie de intercambiadores de calor

o antes de entrar al separador elevado, el ssquema de dicho proceso se musstra

en la figura 3.3. integrada al sistema de separacion multietapa, ol cual fue
descrito en al caso base

El objetivo de los intercambiadores de calor. @8 provocar un incremento
en ia temperatura de la cormente de alimentacion que entra al separador
slevado |a cual permite |a liberacion del gas contenido en el aceite en esta
etapa. evitando con esto que dicha liberacion se de en el tanque de
aimacenamiento. EI vapor obtenido de la separacion elevada después de

~ disminuirgele la temperatura a un intercambiador de calor y de suministrarie la

presion requerida. se integra a Ia corriente de gas descargada en Ia etepa de

separacion de baja presion

Para |a estebilizacion de petrdleo crudo mediante el proceso de
Transferencia de Calor. es necesaria |a modificacion o sustitucion de los
separadores de la etapa de baja presion de bifdsicos (gas-aceite) a trifasicos
(gas-aceite-agua). asto con la finalided de evitar |1a incrustacion de sales.
provocadas por el agua que se encuentra en el crudo (por minima que sea), en
los intercambiadores de calor, de los cuales se requerirén tres equipos para

. calentar. estabilizar y enfrisr el aceite y los vapores. Ademas de instalar el

equipo necesario y suficiente para la recupsracion de los vapores liberados en
¢l separador elevado.

3.3.1 DESCRIPCION DEL MANEJO DE LA PRODUCCION

Despues de separarse el gas. aceite y agua en Ia etapa de baja presion,
e! acete pasara por ia primera etapa de precalentamiento (EA-1). por una
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iigundl etapa de transferencia de calor (EA-2) y después por la tercera y -
“Gitima etapa de transferencia de calor (EA-3), donde aicanza la temperatura
" requerida para lograr |a estabilizacion del crudo. EI calentamiento de esta

tercera elspa de transferencia de calor, se logra haciendo pasar &
contracorriente el gas caliente comprimido de alts presion, por los
intercambiadores de calor como s muestra en la figura 3.3.

El aceite calentado entra al Separador Horizontal Elevado de Baja

" Presion para separarse y estabilizerse a una presion de vapor Reid (PVR) de
- 6.5 lbipg? abs., requerida en las especificaciones del crudo (capitulo 1). EI

aceite separado aun con la temperatura elevads, después de ser descargado
pasa a contracorriente por el intercambiador de calor EA-2 para lograr enfrisrse
adecuadaments y evitar con esto vnporiuciom adicionales en ¢l Tanque de
Almacenamiento.

Los vapores libsrados en el separador elevado pasaran también a
contracorriente por el intercambiador de calor EA-1 y después a rectificacion
(Rvap1), de donde serén succionados por ias recuperadoras de vapores,

~ medisnte lo cual se incrementaré su presion, para ser rectificados nuevamente

(Rvap2) y uinugmdos a la corriente de gas de baja presion y conducirse
conjuntaments a Ia estacion de compresion.

Los condensados recuperados en la primera etapa de rectificacion de

vapores serén impulsados por medio de una bomba hasta el separador trifésico

de condensados (SHC3F) y los de |a ssgunda etapa a la trampa neumitica para

" hacerios liegar al SHC3F.

En lafigura 3.3 se presenta el proceso anteriormente descrito, asi

como las condiciones de operacion para ol tratamiento adecuado del aceile

producido. En las tablas 3.14A, B, C y D, se muestran las caracteristicas de las
coirientes manejadas en dicho proceso, las cuales representan el balance de
masa que se lleva a cabo en el mismo.
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CHEPROP VERSION PC:3.6.1 :
-

LA A A Al A A ddddd i d il A Al ddadlad il dad il ddladd st s
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table .
VOO OP RPN RN NP RPN RO RN NN O RN RRNO RN RN RO RO RN NP RO R PR OO RO RO RR RN RO RN RN R RO R R R RO RRROR RN P RN RR R RReeRee
stream 1 2 3 4 - [ ] 7 | J 9 10
from unit <inputs> SHAP SHEAP RVAP RVAP QuAPes E 29 SR RVPI RVPX
to unit SEAP SEPI RVAP SEC3P QoAPcs QgTes SHBP 44 24 SECIP RPI
P. psia 14.70 1180.70 1180.70 1170.70 1170.70 1¢.70 761.20 761.20 751.20 751.20
T, deg? 60.00 135.60 135.60 95.00 95.00 60.00 111.20 111.20 920.00 90.00
liq gas liq gas gas liq gas liq gas
Volume/time K - ft3 K - bbl K - ££3 K - bbl K - fe3 K - ££3 K - bbl K - £¢3 K - bbl K - ft3
377201.231 31.641 3831.648 . 1.301 3467.180 336301.693 28.924 95.145 0.c08 90.582

1000 1b -mole / time
1000.000 105.208 94.792 ..787 890.00S 880.00S 91.277 13.931 0.026¢ 13.906

Composition, %

n2 2.0584 0.3129 2.2636 0.3878 2.2737 2.2737 0.1279 1.52¢9 0.151S 1.5274
co2 4.5203 2.9%08 4.7001 3.2928 4.7077 4.7077 2.6408 5.2839 2.7828 5.2885
n3s 2.6110 3.4192 2.5160 3.7367 2.5094 2.509%¢ 3.4937 2.9305 3.7379 2.92%0
CRe €8.7931 23.5513 74.1125 29.0156¢ 74.3551 74.3551 16.0530  72.6€797 19.2287 72.7784
Cans 9.571S 9.2708 9.6069 11.2420 9.5981 9.5981 9.0199 10.913¢ 10.8158 10.9130
cIns 4.1239 7.7639 3.6959 9.406¢ 3.6652 3.6652 8.3437 3.9654 10.1766 3.953
ice e.7737 2.1552 0.6113 2.6260 0.6004 0.6004 2.3918 0.6054 2.9855 0.6010
aCe 1.5013 4.9411 1.0969 5.9320 1.0709 1.0709 5.5347 1.0519 €.837) 1.0612
ics 0.5583 2.535% 0.3258 3.02¢4 0.3113 0.3113 2.8794 0.2816¢ 3.6114 0.275S
ncs 0.6179 3.0666 0.3300 3.6270 0.3123 0.3123 3.492S 0.276¢2 4.3€672 0.2686
acé 1.1681 7.5780 0.4148 . 8.6589 0.3708 0.3705 8.6851 6.3013 10.8550 0.2818
ac? 0.8200 6.3130 0.1741 €.6023 0.1396¢ 0.1396 7.2598 0.1096¢ 8.583¢ 0.0940
acs 0.70S87 5.9586 0.0881 $.397¢ 0.0595 0.0595 6.8607 0.0482 7.1714 0.0351
ace 0.6484 5.7840 0.0446 4.0768 0.0229 0.0229 €.6636 0.0212 5.3321 0.0114
Cl0~ 1.5284 14.3626 0.0194 2.9738 0.0035 0.003S 16.5536¢ 0.0074 3.3635 0.0012
Z factor 0.99395 0.31741 0.80495 0.30022 0.76616 0.99598 0.22108 0.84856 0.21047 0.82953

molar vol., f£t3 / 1b - WOL
377.20123 1.688%7 4.28217 1.526S1 3.89569 1377.86507 1.7791S 6.82963 1.6527¢ 6.51410

density, 1b / ft3
0.07133 39.87439 5.17276 35.57336 5.64154 0.05816 41.70998 3.26064 37.75011 3.40721

26.9039 67.3307 22.1506 $4.3032 21.9777 21.9777 74.2083 22.2689 62.3912 22.1949
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L2 A2 A X R Rt R DA T R A L LA T D S T D T 2 X L L

A d A a2 LA d A a il LAl ddl il il d it d A4l ddlladaada il el adladladdlddddddd '.'.."."".Q'.'"""'."'.""'.'.'."""'

stresm table

NPT RN NOP OV ONNNOITRORNNOOTR '.'"'.."""."""..""'.""".""'."""".""".'.".'"'.."".."""""."'.

11 12 13 16 15 16 17 18 19 20
L 729 »PT QgPIcs sube Sy - SEERY ST Wapl RVapl Vap2
SHCIY QgPlics Qgtcs SHERY | 28 v RWapl SECIY RWap3 SEC3Y
1180.70 1180.70 14.70 102.80 102.80 21.30 21.30 21.30 21.30 102.80
125.60 125.60 §0.00 86.00 86.00 201.50 201.50 104.00 104.00 122.00
liq gas gas liq gas liq gas lig | gas liq
Volume/time K - bbl K - £t K - g£t3 K - bbl R - ft3 K - bbl r - fe3 K - bbl K - fe) K - bbl
0.000 $9.342 $353.9%47 33.474 1562.938 16.648 2547.89) 3.498 4827.119 1.902

1000 1b -mole / timm
0.000 13.906 13.906 62.6e4 28.633 36.260 26.384 ‘8.902 17.481 s.878

Compoweition, %

2 1.5274 1.527¢ 1.527%s 0.0041 0.3987 0.0000 @ 0.0096¢ 0.0000 0.014S 0.0003
o2 $.3888 5.2888 $.2885 0.6866 6.9163 0.0181 1.6052 0.0409 2.4019 0.2627
u3s 2.939%0 2.9390 2.9390 1.9667 6.8347 0.1215 4.5026¢ 0.3247 6.6302 1.7377
[~ ] 73.7784 72.778¢ 72.7784 1.63%4 47.587¢ 0.0197 3.868¢ 0.0462 5.8104 0.3462
Cane 10.9130 10.9130 10.9130 3.8718 20.2829 0.1676¢ 8.9628 0.5199 13.2633 3.on11
cIme 3.9539 3.953 3.9539 7.1567 10.9406 0.7600 15.9481 = 2.880¢ 22.6029  13.1110
ice 0.6010 0.6010 0.6010 2.6795 1.7623 0.5169 $.6516¢ 2.1788 7.4203 7.5008
oce 1.0412 1.0412 1.0412 6.6703 3.0500 1.6307 13.596¢ 6.9018 17.005% 20.56€26
ics 0.2758 0.275S 0.275% 3.863¢ 0.7362 1.6343 6.9237S 6.7898 6.9977 12.4798
ncs 0.2686 0.2686 0.2686 €.778e 0.6792 2.3368 8.1340 9.3969 7.4909 14.5348
acé 0.32818 0.3818 0.2818 12.3889 0.5819 10.1983 15.399%6 39.8935 8.0190 19.8752
aC? 0.0940 0.0940 0.09%940 10.5039 0.1624 12.2353 8.1262 20.4011 1.8721 $.1716¢
nCs 0.0351 0.0351 0.0381 9.9718 0.0548 14.0884 4.313) 12.008¢ 0.39¢0 1.1429
nce 0.0114 0.011¢ 0.011¢ 9.7009 0.0183 15.21%¢ 2.1221 6.1480 0.0718 0.2111
C10+ 0.0012 0.0012 0.0012 26.1178 0.004S 41.056¢9 0.8374 2.4738 0.0061 0.0123
Z factor 0.80219 0.80219 0.99588 0.03693 6.95'21 0.0077¢ 0.9735% 0.00777 0.97228 0.02992

molar vol.. £t3 / 1b - WOL
€.26748 4.26748 377.82960 2.10390 $4.58502 2.57781  323.98410 2.20638 276.13130 1.81681

density, 1b / fe3 .
$.20093 . 5.20093  0.05874 45.17810  0.52616¢ 45.39796  0.20015 = 40.64832  0.18903  36.96761

22.1949 22.1949 22.1949  95.0%501 28.6102 117.037¢ 64.8458 89.6857 52.19%8 €7.1629
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strean table

NP PR N O Rt RPN N RO P PO O RN ORN PR PR RO R OO OO R el er R e el RtR el R eR SO PR RO R ORR PP PR ORI RO PR PR RRR O RO RRRR RN R R PRttt Y

stream 21 a2
€rom unit Rvap3 xBP1
to unit Pl SHC3IP
P, psia 102.80 235.00
’ 122.00 103.00
gas liq
Volume/time K - €3 K - bbl
. 639.357 0.372
1000 1b -mole / time
11.603 1.264
Composition, %
N2 0.0217 0.0109
02 3.4856 1.1184¢
s 9.1086 3.4703
[ 0 8.5784 3.6866
C2M6 18.4351 8.0273
(k) ¢ ] 27.4113 17.4461
ice 7.3798 7.553%
nce 15.2143 18.9991
ics 4.3305 9.8668
ncs 3.9226 11.0444
ncé 2.0128 13.4208
nc7 0.2006 3.6734
ncs 0.0177 1.1808
ncs 0.0013 0.4008
Cl0e 0.0000 0.1008
Z factor 0.90741 0.06431
molar vol., £t3 / 1lb - BOL
$5.10166 1.65248
density, 1b / €e3
0.809566 36.39623
nw ) 44.6137 60.1441

3

el
P2

235.00
103.00

gas

K - fe3
974.448

42.782

0.3252
6.1234
7.5368
38.6568
20.1024
15.1421
3.0870
5.8134
1.3767
1.2238
0.5562
0.0578
0.0074
0.0010
0.0000

0.88640
22.77680
1.39929

31.8714

$80.00
117.60

liq

K - bbl
1.21¢

4.522

0.0408
2.695%0
6.4399
10.5882
15.6180
24.0679
7.7536
17.0928
5.889%4
5.7411
3.5650
0.4462
0.0629
0.0088
0.0004

0.14133
1.50955
31.02462

46.8333

$80.00
117.60

K - €3
312.12¢

38.261

0.358s
6.5286
7.656S
41.9741
30.632¢
14.0873
2.535%
4.4803
0.8433
0.6899
0.2007
©.0119
0.0008
0.0002
0.0000

0.7637S
8.15789
3.69006

30.1031

REP3
SHC3PY

1180.70
12%.60

liq

E - bbl
0.526

1.849

0.1381
4.8733
8.1797
2¢.2788%
20.7962
21.1976
S.0464
9.9016
2.459%5
2.1757
0.8764
0.0699
0.0062
0.0005
0.0000

0.27497

1.59665

23.38196

37.3329

A

27

e
QoEPcs

1180.70
12%.60

gas
K - €¢t3

'12¢.276

36.412

0.3700
6.6126
7.6299
42.8728

. 20.6341

13.7261
2.4080
4.2050
0.7€13
0.6144
0.1663
0.009%0
0.0006
0.0000
0.0000

0.5877%

3.41310

8.71229

29.7360

28
Qg¥cs
QgTce

K - €¢3
13712.219

36.412

0.3700
6.6126
7.6299
42.8738
20.6341
13.7261
2.4080
4.3050
0.7613
0.61l44
0.1663
0.00%0
.0.0006
0.0000
0.0000

0.99262
376 .58985
0.07896

29.7360

341.7¢
66.20

liq

K - bbl
8.239

27.228

0.0851
1.4820
2.9262
8.787S
7-1983
11.6820
4.7771
12.1338
7.0524
8.4659
16.8715
9.3051
5.1934
2.7976
1.3422

0.10288
1.69891
39.16274

66.5338

SUCIP
QgCond

341.76¢
66.20

gas

K - fe3
0.000

0.000

0.0851
1.4820
3.9262
8.7875
7.1983
11.6820
4.7771
12.1338
7.0524
8.4659%
16.8715
9.2051
5.1934
2.7976
1.3422

0.10288
1.698%91
39.16276

66.5339




TCONCN OO ORI RO OOORONORN O RONN 00RO POPOROORNOO RPN RRENO NN ORNEORROONOOROPORRPORORRROPONIPOERNOOIe P OPetePReeneee

strean table
L 4

L4 24 000N 0000000R RN etNONeeelteeeteNeoeNeeeetetereeoeontee

PN ONN IR PPN OO OROR PPN ROOPRNe PN ORI NONORPReOw

streah n 32 3 3¢ 3s 36 37 3 . 39 €0
from unit SHEC SEEC QCet QeCond ™v ™v R PR Qocs QgTcs
to unit QCet QgCond <coutput> |28 "R <output> ’ Qocs <gutput> coutput> coutput>
P. paia 171.30 171.20 626.16 16.70 14.70 14.70 €.50 6.50 1¢.70 1€ 70
T. degV 66.20 $6.30 60.00 €0.00 104.00 104.00 100.00 100.00 60 00 €0 00
liq ges liq [ liq gus liq gus liq gas
Volume/time K - bbl R - fe3 K - bbl K - ft3 K - bbl K - fe3 R - bbl K - fe) K - bbl K - £t3
7.820 7¢.835 7.718 917.%01 15.888 0.000 15.8¢1 0.000 15.602 355374 .32)
1000 1b -mole / time

26.79S 3.433 264.795 2.433 36.340 0.000 36.340 0.000 36.340 940.332

Composition, &
0.016% 0.7833 0.0166 . 0.7833 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.1890
co2 1.0231 6.1599 1.0331 €.1399 . 0.0177 0.0177 0.0177 0.0177 0.0177 4.7901
nas 2.6783 5.4530 2.6783 5.4530 0.1197 0.1197 0.1197 0.1197 0.1197 2.7139
[ 4.090¢ 56.6651 4.090¢ 56. 6651 0.0192 0.0192 0.0192 0.0192 0.0192 73.1137
c2N6 €.3271 16.0781 €.3271 16.0701 0.1649 0.1649 0.1649 0.16¢9 0.164¢9 10.04¢5S
[} - ] 11.9689 8.7571 11.9689 8.7571 0.7590 0.759%0 0.759%0 0.759%0 0.759%0 4.0591
ice 5.0929 1.587%¢ $.0929 1.587¢ 0.5307 0.5207 0.5307 0.5207 0.5307 0.6704
ace 13.0480 2.8149 13.0480 3.0149 1.6457 1.6457 1.6457 1.6457 . 1.6457 1.1918
ics 7.6793 0.6638 7.6793 0.6628 1.651¢ 1.651¢ 1.6514 1.6514 1.651¢ 0.3282
nCSs 9.2373 0.6030 9.2373 0.6030 2.3598 a.3598 3.3598 - 3.359s 2.359 0.32333
nce 18.4891 0.3831 18.4891 0.3831 10.2%40 10.2%40 10.2540 10.3%40 10.2540 0.3612
oc? 10.1016 0.0669 10.1016 0.0669 12.3516 13.351¢ 12.2516¢ 12.2%16¢ 13.3516 0.1338
oCs $.7017 0.0128 $.7017 0.0128 14.0770 16¢.0770 14.0770 14.0770 14.0770 0.0569
ncCy 3.0718 0.0023 3.0718 0.0023 15.1897 15.1897 15.1897 15.1897 15.1897 0.0218
C10+ 1.4739 0.0001 1.4739 0.0001 40.969¢ 40 .969¢ 40.969%¢ 40 969%¢ 40.9¢9¢ 0.0033
Z factor 0.05372 0.93311 0.1961¢ 0.99%416 0.00597 0.00597 0.00365 0.00365 0.00635  0.9958¢

molar vol., £t3 / 1b - WOL
1.77073 30.75993 1.74698 377.17628 2.45671 @ 2.4%471 2.45061 2.45061 3.41055 377.82204¢

density., 1b / ft3 .
39.79523 0.8597¢ €0.3383S 0.07011  47.64903 = 47.64903 €7.72871 47.72870 48.52199 0.05897

L} 70.4667 26.445S 70.4667 26.4455 116.9646 116.9646 116.9646 116.9646 116 .9646 22.2813

e




La descripcion general del manejo de {a produccion de aceite, gas y de

~ INGRESOS PARA EL CASO 2

- 3.3.2 ANALISIS ECONOMICO DEL CASO 2

- los condensados es similar a la presentads en el caso base, la cual se
fepresenta con color café, diferenies ftonalidades de verde y rojo
-~ respectivaments en la figura 3.3, ya antes mencionada.

-Los ingresos que se tisnen por concepto de la comercializacion de la

* produccion son mostrados en Ia Tabla 3.15

,T“LA 3.15 INGRESOS POR CONCEPTO DE LA COMERCIALIZACION
- PRODUCTO FLUJO ESPECIF!- PRECIO | INGRESOS
L CACION _(NSidia)
ACEITE Qo @cs. | 15.602.000 50.47 *API 58.047 | 905649.20
L {BPD) (NGB |
1 6as ag@es. 355.274 113880 |  5.487.740 | 1'940,654.54
- | (MAMPCD) PTU/pied | (NIMMPCS)
" | conpensapos 7.715.000 87.30 *API 26724 | 198,460.66
Wl ANG/BY ‘
INGRESO DIARIO TOTAL 3'083,784.49

lcaso 2 = Inareso sruro voraLx (1 - 0.608)
= 3'053,764.40 x (1-0.608)
= 438'032,623.20 N§/afo
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" producto,

: TABI.A 3.16

En Ia Tabla 3.16 se presenta el comportamiento de la produccion
’(oxpuun on fiujos diarios). los ingresos anuales correspondientes a cada

los ingresos anuales brutos y los netos para el horizonte del

proyecto (10 afios), considerando una declinacion anual de la produccion de

. 554%

COMPORTAMIENTO DE LA PRODUCCION Y DE LOS

1

R

INGRESOS RESPECTIVOS PARA EL CASO 2

_ PRODUCCION DIARIA E INGRESOS ANUALES

INGRESOS
“BRUTOS

o
{AMNS)

Qp@ce

300.274

L1600

(lotigtie)
| (MMN]) |

MOREROS
NETOS

(MMNS)
S—

11 w36

2 13,

| 229
| 2945850

16 592

N7.000

2 | sew| zmeo] mes)

| 2208
267479
| 252078

s

225100
22713

2,448.812

20820

8,271.208

._-_m.ﬁj_-...mnﬁ#_._ YT

| samel sl _uema2
Y™

32854

- NOTAS:

* Periodo

de ade

idetada pers Is realizecis




EGRESOS DEL CASO 2

En la Tabla 3.17 se muestra la invarsion del equipo requerido pare

llevar a cabo el procno de produccion propuesto para esta altarnativs.

TABLA 3.17  INVERSION REQUERIDA PARA EL CASO 2

' VCONCEPTO " | CARACTERISTICAS | COSBSTO.
(NS)

_Geparador elsvado y estructurg metplice. Qe = 144" xisp = 30 7320000 |
| Recupergdorgs de vaporss SMMPCD | = 4'420,0000 |
| _intercambisdor decolor EA-V flgcalor) | q=8.17MMBTUM 840,000 |
|_intercambiador de calor EA -2 #(q calor) q=416MMBYUN | 600,0000 |

intercam -3 #(g color q = 4.39 MM BTU/N 600,000.0
|_Rectificador de yapores 1 SEMMPCD | 83,5000 |
| Bombs condensados R. vap. 1 3,500 BPD 190,4000 |
|_Tuberia para ol gas calionts de AP. 5000000

i HBP HBP3F $10,000.0

13 i [] Vapores SHEBP ~ 257,000.0

- | susrotaL 9'232,000.0
__+ 25% DE INGENIERIA £ INGTALACION 23002250 |

| TOTAL 11'841,128.0

Los egresos que se mantianen constante respecto al tiempo, se
obtienen de los egresos actuales menos los rubros que variarén respecto al
tiempo, como son: Energia eléctrica para enfriadores, Bombeo de crudo.
Deshidratacion del crudo, Bombeo de condensados y Compresion de gas,

teniéndose da la Tablas 3.18.
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TABLA 3.18 COSTOS DE OPERACION Y MANTENIMIENTO DEL

_CASO 2.
TIPO CONCEPTO EGRESO
(NS/ARO) .
© 0 | 3% Operadores (Baterin de Sepprecion) 69,904.80)
P 3% O d $0,804.80
E | % Ingeniero Jele de Sector 67,540.00
R | % _Ingenisro Supervisor 49,258.00)
A (1] .301 PC 33.827.03
€ |Energis eléctricy de enfrindores gps Pl (5.253 MMPCD) 408.8¢/
| Energip ¢lé g} : o vap. $64,430.07
O |Bombeodecrudo §1,252.60
N eshigratacion ty §05,462.00)
FIYYEE
Op. y mito. por compresién del gas libsrado del aceite separado 687,081.11
PI-AP ° (Qgpj.Ap® 5.253 MMPCD).
Op. y mtto. por compresion del gas liberado del aceite separado on 3'4868,650.66
BP-AP **(Qgap.ap= 13.940 MMPCD).
M.ux’.usﬁﬂsn&n 156,419.20)
rador el iic 73.200.00)
Mﬂ&!&!&.ﬂﬂ.ﬁ!ﬁ;&‘ﬂ!ﬂ!ﬂl 102,000.00|
M [Entrigdores de gas (predictivo y preventivo) _96,495.00)
L mi 440,000 00|
N. | Tenque de aaup contr incendio (TACI) 44,000.00
- T |Recupsrsdorss de vppores. 3,000.
T  |Ractificodor de yapores (5% de lg inversidn) 4,176.00]
0 [Bombs MBCI 9,520.00]
[Obra civil 420,000.00
Bombys de ctu asiegos y 2 de etwyi 109,388.00|
' ) 11,492.00)
EGRESO TOTAL ANUAL (NS/aho) 8'121,334.82

' Ccomp., .= 348.326 NSMMPCS,
*t Ccomp. o= 606.652 NSMMPCS.

De ia Tabla 3.18 se tiene que. los egresos actuales son:

Eact = 8'121,334.82 N§/afh0



En la Tabla 3.19 se presenta el comportamiento de los ’ogrnoklk

ro_lpocto ol tiempo de vida del proyacto.

TABLA 3.19 COMPORTAMIENTO DE LOS EGRESOS

RESPECTO AL T| EL CASO 2

Afios | EGRes0s | EGREsos | EGresos
| vARIABLES FNOB TOVALES
. (NS) (NS) (NS)

1 5'417,314.1 2'386.200.8 7'003.813.9
2 51171950 | 23062098 | 79034948 |
3 48337024 | 23882008 | raresers |

4 4585,015.3 23002008 |  ee82.318.9
[ 6 | amzeede | 2uszeps | eesesere |
6 40740263 2'300.200.8 YT X |
7 30403243 | 23002008 | epsespss |
e | semi2n.1 23002008 | e90p0.4109 |
o 34337419 | 23882008 | #9200009 |

TOTAL 42'481,020.0 23'002,000.0 68'344,018.0

Eruo =8'121,334.82- 33,527.03 - 498,86 - 564,430.07 - 51,252.56 -
805,462.00 - 25,343.73 - 667,861.11 - 3'4868,650.66

Erio = 2'388,200.80 N$/afo

b
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COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO 2

El compdﬂmionlo economico de este caso se muesira en la Tabla
3.20, en la cual se presentan los ingresos, egresos y flujo de efectivo que se
tendrén cada eflo en el horizonte del proyscto.

TABLA 320 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO 2.

g |akos ] worssos | EoRrEsoce FLWJO FLUVJO OiF. FLUJO o

leanes [ 7YV Feaos Feaso aase AFcasor AU
EFECTIVO EFECTIVO | EFECTIVO | yThIDADES

- frovar 'i.ﬂﬂ'“l.ﬂ-i 68'344.018.01 3.170°200,182.0] 3,210'198,001.0] - 38'007,818.0

FETTERE
E
E
E
|

~ De los resultados obtenidos de la simulacion composicional y el andlisis

- ecdnomico se tiene que para esta opcién no se generan utilidades por lo que

no se recupera la inversion en el plazo fijado como horizonte del proyecto.

Se considera que este proceso podria ser bueno y rentable si se

. complementa con un proceso de estabilizacion de condensados, en donde ios

fondos de Ia Torre de Estabilizacion se reincorporan al crudo, restituyendo su

. calidad (API) @ incremantando su volumen, sin afectar la especHicacion de PVR.

De esta manera las utilidades aumentarian, en virtud de que el volumen

de condensado reintegrado al crudo adquiriria e! precio del mismo crudo.




e T T A S

3.4 ESTABILIZACION ELEVADA CON PRESION DE VACIO
(CASO3) '

 El proceso de estabilizacion elevada con presion de vacio consta de la
' separacion multietapa, donde el liquido descargado de la etapa de separacion
~ de beja presion, previa al tanque de almacenamiento pasa por un separador
~ elevado cuya presion de operacion esta por debajo de la presion atmosférica, lo
cual se logra con un equipo especial.

- El equipo especial con el que se logra trabajar & una presion menor que
ia atmosférica puede ser una bomba de vacio (o un inductor), o un sistema de
eyeciores y compresores, que son en este caso miquinas compactas y robustas

- para impulsar los vapores extraidos de un liquido (aceite), cuya construccion
‘simple deberé proporcionar gran confiabilidad y un desgaste pequeiio. Estos
equipos manejan aceite, aire, medios corrosivos, gases comunes y mezclas de
vapores condensables y no condensables; permitiendo ésto su aplicacion en
sistemas de evaporacion-destilacion, desgasificacion-desaireacion, filtrado, etc.

La presion de vacio, es limitads por la presion de vapor y temperatura del

~ fluido que se esta manejando, asi tenemos, que una alta temperatura reduce la
oficiencia del equipo en su operacion. Para vacios ligeros y durante el

funcionamiento del compresor la infiuencia de la temperatura y de la presion de

.. vapor a8 mucho menor en su porcentaje por lo que generaimente este efecto es
inelegible. Los equipos son capaces de succionar gotas de liquido y particulas

“de sélidos, mostrando claro un cierto incremento en el consumo de energia. El
consumo de energia es funcion de la relacion de compresion y del volumen de
gas succionado.

La presion de operacion del equipo de vacio dentro del proceso de
estabilizacion se determina después de un estricto andlisis de simulacion del
comportamiento de fases y estabilidad del crudo, para la temperatura de trabajo.
Dicho anilisis consiste en variar la presion vacuomeétrica de separacion,
obteniendo la Presion de Vapor Verdadera (PVV) 8 100°F, la variacion se
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detiene al lograr que a las condiciones de PWV =6 5 psia.y T = 100°F no ocurre

vaporizacion alguna, logrando con elio una PVR menor 6.5 psia.

~ 3.4.1 DESCRIPCION DEL MANEJO DE LA PRODUCCION

El aceite descargado do la etapa de bajs presion entra al separador

| elevado de bajs presion y posteriorments al separador elevado de presion de

vacio (SHEVAC), de donde sale el aceite estabilizado hacia el tanque de

EI gas liberado en la etspa elevada de presion de vacio (SHEVAC), es -
succionado por el equipo vacuométrico el cual le proporciona la presion
necessria para integrar esta corrients de gas a la provenients de! SHEBP, o
cual & su vez enira a una recuperadora de vapores de donde obtiene la presion

.requerida para incorporarse al gas liberado en ¢l SHBP.

Las corrientes de condensados que se integran a las manejadas en el
caso base son las que provienen del los rectificadores Rvac y Rvap.

Ls descripcion de! manejo de la produccion en el proceso completo de

- estabilizacion del aceite, gas y de los condensados es similar 8 la presentads

en ol caso base, la cual se representa con color café, diferentes tonalidades de
verde y rojo respectivaments en la figura 3.4, y en las tablas 3.21A, B, C y D, se
muestran las caracteristicas de las corrientes manejadas en dicho proceso. las

" cuales ropmonun ol balance de masa que se lieva a cabo en el mismo
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WJZH mmummmm-nmo:
PARA EL EANBJO DE LA FRODUCCION .

""'..'.'".".'.".".".'.."...".".....'..."‘
- -
* comroTmR SODELLING GROUP PEASE PROPERTY naczace -

CHIPNOP VERSION §C:3.6.1 .
- . -
LA AL a1 A1l 2 ddladliddalld sl iaddilllalllaldsdd])

'.'....'..'...."'.'.".'..."'.".""."".'.""""""'"".."'.'.'."."..'.'.".'."..".'...'.'...'.'.'.".."'

stream 1 2 3 < s 6 T . L] 10
from umit <imputs> smap smar RVAP RVAP  QgAPcs w3 s|P VL Rz
to unit SEAP T RVAP SECP QgaPcs OgTecs ] VPL SEC3Y I
P, psia 14.70 1180.70 1180.70 1170.70 1170.70 14.70 761.20 761.20 7$1.20 7$1.20
T, deg¥ €0.00 125.60 '125.6€0 95.00 95.00 €0.00 111.20 111.20 90.00 90.00
liq ges - l1q gus gus liq gas liq ges
Volume/time K - fe3 X - bbl K - £e3 K - Bbl K - f£e3 K - f£t3 K - bbl K - ge3 K - bbl X - £t3
377201 231 31.641 3831 648 1.301 34€7.180 336301.693 28 92¢ 95.148 0.008 920 582
1000 1b -mole / tims . )

1000.000 105.208 894 .792 4 787 890.00% $90.008 91.277 13.931 0.02¢ 13.90¢

Composition, &
»n2 2.058¢ 0.3129 2.2636 0.3878 2.2737 2.2737 © 0.1279 1.5249 0.1518 1.527¢
o2 4.5303 2.9908 4.7001 3.2928 4.7077 4.7077 2.6408 5.2839 2.7828 5.2888
nas 2.6110 3.4192 2.5160 3.7367 2.509%¢ 2.509¢ 3.4937 2.9308 3.7379 2.9290
cHe 68.7931 23 5813 74.1135 29.0156¢ 74.3551 74.3581 16.0530 72.6797 19.2287 72.778¢
CINE 9.5718 9.270S 9.6069 11.2420 9.5981 9.5981 9.0199 10.9128 10.81S8 10.9130
CImS 4.1239 7.7639 3.6959 9.406¢ 3.6652 3.6652 8.3437 3.96%¢ 10.176¢ 3.953
ice 0.7737 2.1588%2 0.6113 2.6260 0.6004 0.6004¢ 2.3918 0.60S4 2.988S 0.6010
nCe 1.5013 4.9411 1.0969 $.9320 1.0709 1.0709 S.5347 1-0819 6.8373 1.0612
ics 0.5583 2.538% 0.3258 3.02¢¢ 0.3113 0.3113 2.8079%¢ 0.281¢ 3.6124 0.278S
oCs 0.6179 3.0666 0.3300 3.6270 0.3123 0.3123 3.4928 '0.2762 4.3672 0.268¢
nCé 1.1682 7.5750 0.4148 8.6589 0.3708 0.3705 8.6851 0.3013 10.85%0 0.281s
nc? '0.8200 6.3130 0.1741 6.6033 0.1396¢ 0.139¢ 7.2598 0.109¢ 8.583¢ 0.0940
acCse 0.7087 S 9586 0.0881 $.397¢ 0.059S 0.089% €.8607 0.0482 7.1714 0 0381
nce 0.648¢ S.7840 0.0446 4.07¢8 0.0229 0.0229 6.6636 0.0212 $-3321 0.011¢
C10+ 1.528¢ 14.3626 0.0194 2.9738 0.003S 0.003S 16.5536¢ 0.007¢ 3 3638 0.0012
Z factor 0.9939S% 0.31741 0.8049S 0.30022 0.76616 0.99598 0.23108 0.8485¢ 0.21047 0.82953

‘wolar vol., £t3 / 1b - NOL
377.20123 1.68857 4.20217 1.52681 3.89569 377.8€507 1.77918 6.829¢3 1.6527¢ 6.51410

density, 1b / ft3 B
0.0713) 39.87439 $.1727¢ 35.57336¢ S.6415¢ 0.05816 41.709%8 3.26064 37.7%011 3.q0721

L _J 26.9039 67 3307 22.1508 S4.3032 21.9777 21. 9777 kL ] .30'): 22.268% = ¢2.3912 22.1949



. . .
* CONPUTER NODELLING GROUP PEASE FPROPERTY PACKAGE *
- CHOPROP VERSION 9C:3.6.1 b
L4 L 4
stremn table
atream 1 3 13 ¢ 1s 16 17 as bt 20
fram umit L 224 b 24 QePlcs e e o E 4 SERVAC SERVAC Rvac
to unit SHC” QgPlics . QgTes ST el SREVAC RVap ™ Rvac SEC3Y
P, peis ~1188.70 1180.70 14.70 102.80 102.90 19.67 19.67 $.00 5.00 19.60
T, deg? 135 .60 125.¢0 €0.00 8¢.00 8¢€.00 $6.00 86.00 86.00 96.00 10¢.00
1iq gus gus 11q gus liq ges i1q ges 1iq
Volume/time K - bbl K - g3 K - f¢3 K - bl R - f££3 K - bl K - ge) K - bbl K - ge3 K - bbl
0.000 $9.342 $253.947 23.47¢  1562.938 21.37S  2039.69¢ 19 292 8669 218 0.260
1000 1b -mole / time . :
g.000 13.90¢ 13.90¢ €2.644 20.63) 5$2.9318 9.73¢ 45 e4¢ T.474 c.682
Composition, §
u32 1.527¢ 1.527¢ 1.537¢ 0.0062 0.3987 0.0000 0.0260 0.0000 ©0.0003 0.0000
<02 5.2083 $.2088 S.32988 0.6868 6.9163 0.0799 3.992¢ 0.002¢ 0.5418 0.0093
nas 2.939%0 2.92%0 2.92%0 1.96¢7 6.8347 0.5629 9.6041 0.0557 3.6467 0.1784
[~ ] 73.7788 72.7784 72.7784 1.63%9¢ 47.3874 0.0670 10.1942 ©.0008 0.4699 0.0039
came 10.9130 10.9130 10.9130 3.8718 20.2829 0.7988 20.64%51 0.0811 S.37e 0.3112
cIne 3.9539 3.9539 3.9539 7.1567 10.9408 3.5980 26.5186¢ 0.7313 31.0279 2.7087
ice 0.6010 0.6010 0.6010 2.6795 1.7623 2.0223 €.2551 0.791¢ 9.5081 2.7734
acCe 1.0413 1.0412 1.0612 6.6703 3.0500 S.6748 12.0969 2.0084 23.1032 9.2014
iCs 0.278% 0.2788 0.278S 3.063¢ 0.726€2 3.9%¢40 3.3720 2.992¢ 9.79%¢ . $.8732
nCS 0.2686 0.2686 0.2686 4.770¢ 0.6792 S.0614 3.2308 4.2012 10.2912 11.7491
aCé 0.2018 0.3818 0.2018 132.3809 0.5819% 14.1341 2.9937 - 14.598¢ 11.3588 31.9479
nC? 0.0%0 0.0940 0.0940 10.5039 0.162¢ 12.3870 0.8023 13.7s08 3.3868 18.6272
acs 0.0381 0.03%51 Q.0381 9.9718 0.0%48 11.755%6¢ 0.264S 13.%017 1.1394 9.3047
nce 0.011e 0.011¢ 0.0114 9.7009 0.0103 11.4€92 0.0862 13.3931 0.3720 3.619%
€10« 0.0012 0.0012 0.0012 24.1178 ©.004S 20.5%470 0.0200 33.230¢ 0.0831 0.s94s
Z factor 0 80219 0.80219 0.99508 0.03693 0.9%5821 0.00762 0.98065 0 00206 Q. ”035 0.00693 .

molar vol , ft3 / 1b - WOL
¢.26748 4.26748 377.02960 2.103%0 S4.S9502 2.2678¢. 291.9565S 2.393%52 1159 .91574 2.13019%

density., 1b / ft)
, S$.20093 S 20093 0.0587¢ 45.17810 0.53424 46.07039 0.314963  €6.8399%¢ ' 0.05254 40.09604

L4 22 1949 22 1949 22.1949 95.0%01 28.6§102 104.4805 43.7632 111.6417 60 9384 85.7330
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stream al a2
from umit Rvac XVap
to umit RVap SEC3Y
P, peia 19.60 102.80
T. deg? 104.00 109 .40
o 1iq
Volume/time K - ft3 K - bb1
2028.360 1.541
1000 1b-sole ; time
€.792 6.966¢
Caomposition. %
w2 0.0004 0.0003
(-1 0.59%3 0.2088
nas 3.99%47 1.9953
Clie 0.5166¢ 0.36%52
cans S.782S 3.5079
cIns 232.066e 15.7311
ice 10.1806 8.817%
nCe 26.4981 23.193¢
iCcs 9.892¢ 12.319%3
ncs 10.1449 13.3817
nCe 9.2928 15.4911
ac? 1.887S 3.0473
ncCe 0.33031 0.9446
aCy 0.0480 0.229¢
C10+ 0.0017 0.041S
Z fector 0.967S%¢ 0.02932
molar vol., fe3 / 1b - HOL
298.6182¢ 1.743184
demnsity, 1b / £t3
0.1987¢ 37.04726
e $8.4506 64 .5306

Rvap
mrl

102.80
109.40

K - f£t3
622.164

11.55)

0.0220
3.5872
9.5769
8.7293
19.3733
29.008¢
7.4618
14.609
3.4129
2.9521
1.36409
0.1138
0.0308
0.0030
0.0000

0.90650
$3.85407
0.80690
43.4547

2¢

el
SHCIP

335.00
103.00

liq

K - bbl
0.233

0.756¢

0.0308
1.2083
3.507¢
3.6379
7.9993
16.0623
7.8363
19.3798
9.2583
10.0498
313.5415
6.241¢
1.6730
0.6381
0.166S

0.0644¢
1.6559%¢
36.43367
60.3328

as

e
w2

235.00
103.00

X - f¢e3
97¢.376¢

42.827

0.3230
6.062%
7.5932
38.1698
20.0440
15.6900
3.3063
$.9053
1.293S
3.118%0
0.5207
0.0669
0.03105
0.001S
0.0001

0.00S40
23.7512¢
31.40859
31.9788

4.59¢

0.0409
2.6797
6.4870
10.5308
15.5960
24.9673
$.00%4
17.2379
5.4777
S$.1742
3.2927
0.5087
0.08079
0.0136
0.0007

0.16130
1.s0816
30.87881
46.5703

X - fe3
310.737

38.233

0.35%8
6.4693
7 .72%0
41.4925
20.5788
14.5067
2.6291
4.5429
0.790S
0.6371
0.187¢
0.0138
0.0012
0.0003
0.0000

0.76091
$.1375S
3.71879
30.32647

1180.70
125.60

11q

X - bbl
0.378

0.1804
$.3138
8.35%7
28.2684
21.0496
20.0904
4.4730
6.3749
31.808S
1.536¢
0.59%¢
0.056¢
0.0061
0.0006
0.0000

-0.31563
1.67908

21.07002°

35.3783

o3
QgiPecs

1180.70
135.60

K - £e3
106.734

37.301

0.3601
6.6979
7.7118
41.9223
20.5670
314.4495
2.5832
4.447¢
0.76S3
0.6046
0.1773
0.0127
0.0011
0.0001
0.0000

0.53798
2.86195

10.5159s

30.0961

QeiPcs
QgTcs

316.70
€0.00

X - £¢3
14044.658

37.301

0.3601
6.6979
7.7118
41.8223
20.5670
14.449S
2.5832
€.447¢
0.76S3
0.6046
0.3773
0.0127
0.0011
0.0001
0.0000

0.992¢2
376.516¢10
'0.07993
30.0961

31

SHCIY
SERC

361.70
66.30

liq

K - bbl
4.359

15.504

0.0S29
1.8207
4.022¢
9.1131
9.7933
16.9370
6.6806
16.0472
7.3043
8.0060
310.6678
4.4630
3.6932
1.5348
0.9847

0.09339
1-S424S
37.73050
S$8.1976



_TABLA 3.31D mxmmummmm-ums
PARA BL MANBJC DS LA PRODUCCION

- .
-mmmmmm'
- CHOPROP VERSION PC:3.6.1

-

(A A 42 4t 1l 2222222222l dd a0t 1Ll dd i dl Al I Al adddidl il d il d il ot dadaddaddddd il i il atadqadq2l222 1222222723

stream table

stream 323 33 3¢ : 33 36 37 38 3 40 B > ¢ €2
from unit SHCIY SHRC SHEC QCet QeCond ™ 34 R R Qocse QgTes
to unit QgCond QCet QgCond coutput> el PVR coutput> Qoes  coutput> - <output> coutpat>
P, peia 3€1.70 171.20 171.20 636.16¢ 14.70 1€.70 24.70 6.50 ¢.%0 14.70 1¢.70
T, deg? €6.20 €6.30 €6.30 €0.00 €0.00 86.00 86.00 200.00 200.00 €0.00 €0.00
gus liq gus 1iq gus liq E 1iq geo liq gus
Volume/time K - ft3 K - bbl K - £2) K - b1 K - fe3 K - bl K-€3 K-l K - ft3 K - bl K - ge3
18_047 3 85" ¢5.323 3.793  1280.96¢8 19.290 0.000 19.416 . 0.000 19.073 355607.403

1000 1b-mole / time o
1.239 13.345 2.139 13.345 3.398 eS5.40¢ 0.000 5. 4e¢ 0.000 45 _44ee 941.212

Composition, § :

w2 1.1345 0.007S 0.3337 0.007% 0.62%7 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2. 1869
(-} S.7¢37 1.0770 ¢.4172 1.0770 6.1797 0.0028 0.0028 0.0038 0.00328 0.0028 4.7872
ns 4.6788 3.4988 7.3583 3.4988 €.3179 0.08S7 0.05S7 0.03%7 0.05S7 0.0SS7 3.731s
cne €3.455¢ 3.3421 44.773S 3.3421 $1.319¢ 0.0008 0.0008 = 0.0008 0.0008 0.0008 73.043S
caws 13.83287 8.08S¢ 20.347S 8.0856 17.9709 0.0511 0.0811 - 0.0511 0.0511 0.0S11 10.0822
oms 7.-5113 17.506S 12.9356 17.50eS 10.9580 0.7313 0.7333 - . 0.7313 0.7323 0.731) €.0969
ice 1.3168 7.3909 3.2907 7.3909 1.938S 0.7916 0.7916.. .0 7916 0.7916 0.7916 0.6790
ole 2.2831 18.0029 3.9604 18.0029 3.3489 2.8088 - 2. 8008 3.0083 2.808¢ 1.3043
ics 0.448¢ 8.457S 0.751¢ 8.457S 0.6409 3.992¢ .32.9926 - 2.9932¢ 2.993¢ o0.32088
ncs 0.3748 9.2010 0.6308 . 9.3010 0.5311 4.2013 6.2013 - ' .¢.2013 €.2012 4.2012 0.3232
nce 0.1717 12.3%07 0.2673 12.3507 0.232¢ 14.5906 14 .5906 - 14.5906 1€.590S 14.590¢ 0-3618
ac? 0.02e8 S 1793 0.0362 $.1793 0.0322 13.7508 13.7508 - 13.7508 . 13.7508 13.7508 0.1339
ncs 0.00S1 3.895S 0.0070 3.895S 0.0063 13.5017 13.5017 -~ 13.%017 13.5016 13.5017 0.0568
acy 0.0012 1.7829 0 oole 1.7829 0.0013 13.2931 13.2931 13.2931 - 13.a:1 13.293:1 0.0218
C10+ 0.0001 1.1640 0.0001 1.1440 ©0.0001 33.228¢ 33.2284 33.32284 - 33.2282 33.3284 0.0033
2 factor . 0.88197 0.049232 0 91632 0.17920 0.993S9 0.00598 0.00598 0.00260 ‘i;o-ooaco 0.00621 0.9958S

molar vol., £¢3 / 1b - NOL L
14.56608 1.632¢7 30 20649 1.59605 376.96109 23-38333 2.38333 3.39890 . 2.3989%0 2.35648 377.81885

dansity., 1b / ge3d )
1.7029% 38.74716 0.96909 39.39340 ©.07338 46.84276 46.84276 46.53877 46.53862 47.37639 0.05%03

» 24.806S 62.8739 29.2960 62.0739 27.6597  111.6417 111.6417 111.6417 1116414 111.6417 32.-3026¢



3.4.2 ANALISIS ECONOMICO DEL CASO 3

INGRESOS PARA EL CASO 3

Los ingresos que se tienen por concepto de la comercializacion de la

e produccion son mostrados en s Tabla 3.22

TABLA 3.22 INGRESOS POR CONCEPTO DE LA COMERCIALIZACION
PRODUCTO - FLUJO ESPECIFI- PREC!O INGRESOS
‘ CACION L}l_!!qj_i.)__1
ACEITE Qo@cs. | 10,073.000 54.87 AP 58.047 | 1107,130.43
D). (N§/B))
1 6as qg@ecs. 356,607 1,137.01 5.492.083 | 1953.378.78
: ) BTU/pied | ).
CONDENSADOS 3,763.000 92.64 AP 25724 | 07.571.13
| Qcond @ 3. (BPD) (NN
T INGRESO DIARIO TOTAL 3'180,080.32

Jeaso 3 = bioreso eruto ToraL x (1 - 0.608)
= 3°158,080.32 x (1-0.608)
= 481'888,132.40 N§/afio

~ En Is Tabla 3.23 se presenta ¢! comportamiento de la produccion

“(expresads en flujos diarios). los ingresos anuales correspondientes a cada

producto. los ingrasos anuales brutos y los netos para el horizonte del
proyecto (10-&00). considerando une declinacion anus! de la produccion de

. 554%.



TABLA 3.23

COMPORTAMIENTO DE LA PRODUCCION Y DE LOS
IN RE RESPECTIVOS PARA EL CASO 3
~PR00000|0N DIARIA E INGRESOS ANUALES | INGRESOS | INGRESOS |-
akos SRUTOS NETOS
Qo gc.s. o Qgecs is Qo @ Ie {lovig+ic) (MMNS)
; {MMNS) {MMNS) | (MMNE)
1o | ool ¥5007) _3.793.00
1l eges] sl a6e0e]  67adbel 356267 336400  pOMBEMO| 42628
2 12018261 - d00568] 317.207] 636173} 338437 3,771 ) 403.479
3 16075441 3405037 2007101 ©00920} 519688 001G 71,538 M0.840)
4 15184803 321.724) 203134% ©O67.6074 9010774 283531  SIV.IE] 60744
) 13.540.08 | 252614} 6064851 200445 206200 219049 320.089
7 l127ea7] omaer] 200610] 4784267 254518) 23897 123,484 303.208
-8 [ 1200934} 2661301 2204001 451921} 240447) 22673 730833 284.008]
|0 | 1141050 12013 426685] 2270061 21320 00.188) 270841
10 ] Eﬁm_ﬂmw 2l el us
TOTAL 2.992.358 5,281,348 263.003] e 838828] 3,347.102
 NOTAS: * Periada conuiderad patata lon de ad
EGRESOS DEL CASO 3

En la Tabla 3.24 se muestra la inversion del equipo requerido para
lievar a cabo el proceso de produccion propuesto para esta aiternativa.

TABLA 3.24 INVERSION REQUERIDA PARA EL g_t_\_s_g_g_______
- CONCEPTO CARACTERISTICAS COSTO
: (N§)
dor slevado y estructurs metilics. Do = 144" x 133 = 30' 732,000.0
_ Separador elevado y sstructura metdlics. De = 144" x L33 = 30 732,000.0
Equipo de vacio 8.7 MMPCD 3'645,400.0
. L. Rety doras de a8 (2) 5 MMPCD 4'420,000.0
i Bomba condensados R. vap. 1 260 BPD 60,000.0
"1 Madidores totslizador y anvio de vapores Vapores SHEBP 257.000.0
L Discios v vilvuins ;
- SUBTOTAL 10'546,400.0
N INSTALACH 2636,6000
TOTAL 13'183,000.0
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Los egresos que se mantienen constante respecto al tiempo, se
obtienen de los egresos actuales menos los rubros que variaran respecto
al tiempo, como son; Energia elécirica para enfriadores, Bombeo de
i ‘ _crudo, Deshidratacion del crudo, Bombeo de condensados y Compresion

de gas, teniéndose de la Tabla 3.25.

TABLA 3.25 COSTOS DE OPERACION Y MANTENIMIENTO DEL

Lo CASO.3.

o TIPO| CONCEPTO EGRESO

i ;’ - . _ o . (NS/ANO)
! ' J3% Operadores (Bateria de Separacion) ‘ 69,904.60
‘0 ]3% Qperadores (Sistema de Bombeo) ‘ 69,904.80
P P % _Ingeniero Jefe de Sector 67,546.00
¢ E | ingeniero Supervisor : ' 49,255.00
R Enerpia eléctiica de enfrindores gas AP (336.301 MMPCD) 33,527.03
A - [Energia eléctrica de enfriadores gas Pi (5.253 MMPCD) . ___498.86
: c Energia eléctrica recuperadora de vapores 574,831.82
3 - |Energia eléctrica del equipo de vacio 1'635,408.43
(o] Bombeo de crudo 62,654.80
Sl N Deshidiatacion de}_ciudo i 1'106,901.55
L - | Bombeo de conden ) 12,460.00
b : Op. y mtto. por compresion del gas libsrado del aceite separado en 667,861.114
o i PI-AP * (Qgp|Ap= 5:253 MMPCD). : )
f : Op. y mito. por compresion del gas liberado del aceite separado en] 3571,079.95
‘ |BP-AP **(QgRp.Ap= 14.044 MMPCD). —
: Separadores y rectificadores 156,419.20
Separadores elevados y estructuras metalicas 146,400.00
M [Entriadores de gas (predictivo y preventivo) _86495.00
i A |Tanques de aimacenamiento 440,000.00
N JTanque de agua contta incendio (TACI) : 44,000.00/
: T |Recuperadoras de vnporel 663,000.00
IR Y - |Equipo de-vacio 576,810.00
AR 0 |BombaMBC! ' ‘ 3,000.00
z : . Obira civil . 420,000.00
Lo Bombas de ctudo (2 trasiegos y 2 de envio) 109,388.00
oo . Bombas de condensado (2} 11,492.00
EGRESO TOTAL ANUAL (N$/aio) 10'588,838.36

‘. Coomp., 4p= 348.326 NS/IMMPCS.
-5 CEomp .y, 4= 696 652 NSIMMPCS.

EUCI
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De Ia Tabia 3.25 se tiene que los egresos actuales son:
E acT = 10'588,838.35 N§/aiio

En la Tabla 3.26 se presenta el comportamiento de los egresos
respecto al tismpo de vida del proyecto.

TABLA 3,26 COMPORTAMIENTO DE LOS EGRESOS

R AL TIEMPO DEL %Agg 3 |

ANOS | EORESOS EGRESOS EOGRESOS
VARIABLES FUOS TOTALES
(NS) (N8) (N8)

7240,670.2 292),814.8 1 0
8639,4426 2923,614.6 0'763,087.4
6480,537.5 2'923,614.8 0'384,152.3 |

6'102,623.7 2'923,614.8 2028.238.8
5'764.538.3 292)814.8 vess183t |

§'445,182. 2'923,614.8 2'388,707.7 |

5'143,518.7 2'923,614.8 8'087,134.8
4'658,588.8 2'923,614.8 7'782.1058
4'580,404.1 2923614 8 7'833.0189

TOTAL 88°'770,630.0 20'238,148.8 80'018,807.8

T

Ervo  =10'688,838.35 - 33,527.03 - 488.86 - 574,831.82 -
1'635,408.43 - 62,654.8 - 1'106,901.55 - 12,460.0 - 667,861.11
- 3'671,079.85
= 2'923,614.80 N§/ait0



COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO 3

~ Et comportamiento economica de este caso se muesira en la Tabla
3.27, on la cual se presentan las ingresos, egresos y flujo de efectivo que se
tendran cada afio en el horizonte del proyecto.

TABLA 3

27 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO 3.

B
]

leaso s
INGREROS

AN}

Feasos
FLWJO
EFECTIVO

Foaso sase
FLUJO
EFECTIVO

AFoas0d
DIF. FLUWJO
EFECTIVO

AV
DiF.
UTILIDADES

4266250000 |

03179000 |

300'643.000.0 |

2007440000 |

308140000 |

2032000000 |

9384152.3

90262085 |
8'685.153.1
8368,797.7

33111208489 |

312'620,202.3

225038.676.9

90671345 J
77824838

| 206130.8650 |

o [ (o o i je e

266'408.0000
2705410000

75130189 |

I

- J TOTAL

2R SR0000

3,347'102,000.0

| T258J660

20'015807.0

2 78'525&‘_3;4.
|-.263027.081.1 |
| 2402042040

77805720
|- 290650.487.3 |
| 250161,490 0 |
R4 T3L1248

3,210'198,001.0

50'089,312.0

£ iempo de recuperacion de la inversion determinado por medio del

Tri caso 1 = 3.699 afios

programa de computo "ECONOPET"('8), seré:

La tasa interna de retorno o de rendimiento, determinada por el mismo

 programa seré:

TiRcaso1 =

44.60 %

100
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3.5 ESTABILIZACION CON UNIDAD TIPO TORRE (CASO 4)

En este caso se presenta el uso de una torre estabilizadora, la cual es

alimentada por la descarga del liquido proveniente del separador trifasico de -

baja presion. :
La Torre Estabilizadora, es una columna fraccionadora donde se

vaporizan los camponentes ligeros hacia el domo, obteniéndose en el fondo e!
aceite o condensado ya estabilizado. Estas torres tienen de 12 a 20 platos, los

~ cuales pueden ser tipo valvula o cachuchas tipo burbuja. Una Tome -

Estabilizadora como la que se muestra en la figura 3.5, incluye: La Torre

~ Estabilizadora, un calentador, un condensador, un acumulador de reflujo, una

bomba de reflujo, un intercambiador de calor y un enfriador.
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FIGURA 3.5 IMAGRAMA DE UNA UNIDAD ESTABILIZADORA
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La torre se fabrica comtinmente en acero al carbon bajo especificaciones
rigidas. Si los hidrocarburos a manejar contienen sustancias corrosivas tales
como H.S o CO, la torre debe ser revestida con un material resistente como
acero inoxidable o con un revestimiento protector, y se requiere que el crudo de

. alimentacion a la torre contenga muy bajas concentraciones de sal para evitar la

corrosion en dicha torre y equipos periféricos.

3.5.1 DESCRIPCION DEL MANEJO DE LA PRODUCCION

La descripcion del manejo de la produccion de aceite, gas y de los

-condensados es similar a la presentada en el caso base, para esta opcion la

corriente de alimentacion a la Torre Estabilizadora proviene de la descarga de
liquido del separador trifésico de baja presion la cual es previamente calentada
por la corriente de liquido estabilizado que sale de la torre hacia el tanque de
almacenamiento por medio de un intercambiador de calor.

El liquido entra en la parte media de la torre y desciende a través de los
platos, hasta el plato inferior el cual conduce el liquido a la parte aislada de!
fondo de la torre, de donde fluye hacia el calentador lugar en el que parte del
liquido se vaporiza. La corriente liquido-vapor que sale del calentador entra a la
otra-seccion del fondo de la torre, el liquido estabilizado abandona la torre y

‘pasa por el intercambiador de calor donde transfiere parte de su energia(calor)

a la corriente de alimentacion, y pasa por un enfriador antes de llegar al tanque
de almacenamiento.

El vapor liberado en el fondo de la torre fluye hacia el domo en contra
flujo y ayuda a evaporar los componentes ligeros del liquido, se une al vapor
liberado de la corriente de alimentacion y sale de la torre por su parte superior,

' "pasa por un condensador y es enfriado casi a la temperatura ambiente. La

corriente que sale del condensador entra al acumulador de reflujo y el liquido
colectado se reintegra mediante la bomba de refiujo al plato superior de la torre.

- El gas del acumulador de reflujo se desecha o se usa como combustible.
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SIILI 3.28A CIIICTIIX'!!CIS Bl LAS CBII!II!II OBTENIDAS W IL CASO ¢
© . PARA 'EBL IIIIJD o LA PRODUCCION

to umit SHEAP |
P, psia 16¢.70 1180.70
T, deg¥ €0.00 125.60
liq

Volume/times K - f£t3 K - bbl
377201.231 31.641

1000 1b -mole / time
1000.000 10S.208

Camposition, §

w2 2.05%¢ 0.3129
co2 4.5303 2.9908
nms 2.6110 3.4192
cns 68.7931 23.5513
C2me 9.571S 9.2708
cime 4.1239 7.7639
icCe 0.7737 2.1552
nce 1.5013 4.9411
ics 0.5583 2.53sS
acs 0.6179 3.0666
ncé 1.1681 7.5750
ac? 0.8200 6.3130
aCs 0.7057 5.9586
nce 0.6484 5.7840
C10e 1.52e4 164.3626
Z factor 0.9939S 0.31741

molar vol., £¢3 / 1b - BOL
377.20123 1.6895%7

densicy. 1b / f£t3
0.07133 39.87439

26.9039 67.3307

'""'"".""'."."""."'""""'.'."'.".' -

-mmmmmtm-
CHROPROP VERSION PC:3.6.1

1180.70
135.60

K - ££3
3831.648

$94.792

2.2636
4.7001
2.5160
74.1125
9.6069
3.6959
0.6113
1.0969
0.3258
0.3300
0.4148
0.1741
0.0881
0.0446
0.0194

0.80495
4.28217
$.17276

22.1506

1170.70
95.00

liq

K - bbl
1.301

4.787

0.3878
3.2928
3.7367
29.0156
11.2420
9.406¢
2.6260
5.9320
3.024¢
3.6270
8.6589
€.6023
5.3974
4.07¢8
2.9738

0.30022
1.52651
35.5733¢
54.3032

1170.70
95.00

R - f£t3
3467.1%0

2.2737
4.7077
2.50%¢
74.3551
9.5981
3.6652
0.6004
1.0709
0.3113
0.3123
0.3705
0.1396
0.0595
0.0229
0.003s

0.76616
3.89569
S.6415¢

1.9777

K - ft3
336301.693

2.2737
4.7077
2.509¢
74.3551
9.5981
3.6652
0.6004
1.0709
0.3113
0.3123
0.370S
0.1396
0.0595
0.0229
0.003S

0.99598
377.86507
0.05816¢
21.9777

761.30
111.20

liq

K - bbl
28.92¢

91.277

0.1379
2.6408
3.4937
16.0530
9.0199
8.3437
2.3918
5.53¢7
2-879¢
3.4925
8.6851
7.3598
6.8607
6.6636
16.5536¢

0.22105
1.7791S
41.70998
74.2083

K - ge3
95.145

13.931

1.5249
5.2839
2.9305
72.6797
10.91328
3.965¢
0.605¢
1.0519
0.2016
0.2762
0.3013
0.1096
0.0482
- 0.0312
0.0074

0.84856
€.829¢3
3.2606¢
22.3689

'751.20
90.00

1iq

K - bbl
©.008

0.1515
2.78325
3.7379
19.2287
10.8158
10.1766¢
3.9855%
6.8373
3.611¢
4.3672
10.855%0
8.583¢
7.171¢
5.3321
3.3635

0.21047
1.6527¢
37.75011
62.3912

751.20
90.00

K - £t3
90.582

13.906

1.527¢
5.32885
2-9290
72.7784
10.9130
3.9539
0.6010
1.0412
0.278S
0.32686
0.2818
0.0940
0.0351
0.0114
0.0012

0.8295)3
6.51410
3.40721
22.1949
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TARLA 3.283 CIIIC!II!I!ICII DE LAS CORRINNTES CI’II!BDS 0 BL CASO 4
PARA EL TASEJIO DR LA PRODUCCION N

P T T T S L2 TR D P T I T T T TS DT e e

. -

'mmmmm'lM'
mmt’n.).‘l

- -
BAA Al a2 A Al al Al 2 daddddddddd il el dadlaldldlllll]

PO VEOOPIROVROORROND CEORNNNONORPOORNRTOROR YR ROPRTEOPOReOR YOO UR ROee seeew e CEPOCOCIRURNNON VIO PR ROVRRPORY

strean table

stream 13 13 13 14 18 16 k& b L 19 a0
from unit | 1 2 ¢ [ 2 ¢ QgPIcs SHp s TORRR TORRR mrL mel wmr2
to unit sy QgPlcs QgZes TORRE =me ™ =21 sucsy me2 sucIy
P, peia 1190.70 1190.70 14.70 102.80 102 .90 184.00 190.00 235.00 238.00 $80.00
T. deg? 125.60 125.€0 €0.00 86.00 8€.00 110.00 95.00 103.00 103.00 - 117.6€0
liq gas ges liq ges 1iq [ liq ges liq
Volume/time K - bbbl X - €3 X - £t K - bbl ® -~ €3 K - Bb) R - 2t3 K - bbl K - gt3 K - bbl
0.000 $9.342 $25%3.947 23.47¢ 1562.938 17.996 €940.621 0.038 1228.778 2.018

1000 1b -mole / time
0.000 .13.908 13.90¢ 62.644 28.633 44.088 18.5%89 0.120 54.46S 7.59¢4

Camposition, &

»2 1.527¢ 1.527¢ 1.5274 0.0041 0.3987 00.0000 0.0400 0.0093 0.276¢ 0.0380
©o2 ) 5.2895 $.208% $.3993 0.6966 €.9163 00.0000 4.350¢ 1.11%3 €.0377 2.776¢
H2s 2.9290 2.9290 2-9290 1.9867 6.9347 00.0000 15.3818 4.76%¢ 310.1919 8.7884
CEs 73.77%4 72.7704 72.7784 1.6394 47.5874 00.0000 10.3410 3.2597 34.3045 9.9941
C2WE 10.9130 10.9130 ~10.9130 3.8718 20.2829 00.0000 15.4815 7.4648 18.772¢ 14.7934
[o&} ¢ ] 3.9539 3.9539 3.9539 7.1967 10.9406 0.0030 37.7%28 19.4997 1€.9571 26.0810
ice 0.6010 0.6010 0.6010 3.679% 1.7633 0.4902 7.9%08 9.4427 3.8949 9.0927
aCe 1.0612 1.0412 1.04812 €.6703 3.0800 3.4213 17.0017 as.3008 7.8080 20.9600
ics 0.2753% 0.37%% 0.273%% 3.863¢ 0.7262 - €.1723 -~ 1.1401 5.6347 0.7982 2.9608
aCs 0.2686 0.2688 0.2686 4.7784 0.€6792 8.2430 0.5501 4.9951 0.5598 2.2%47
nlé . 0.2918 0.291¢ Q.2818 132.3999 0.35919 19.5872 0.0100 7.2943 9.30¢8 '1.6040
ac7 0.0940 0.0940 0.0940 10.5039 0.1624 14.8088 00.0000 4.8549 Q.0777 0.4728
acs 0.0351 0.0351 0.0351 9.971% 0.0548 12.6647 00.0000 3.4%3¢ 0.0220 0.1450
ncy 0.011¢ 0.0114 0.0114 9.7009 0.0183 11.2041 00.0000 32.0969 0.0082 0.03¢60
Cl0e 0.0012 0.0012 0.0012 2¢.1178 0.004S 23.4087 00.0000 0.9039 0.0004 0.0028
Z factor 0.80219 0.80219 0.99588 0.03693 0.95821 0.00604 0.98550 0.06409 0.87799 0.13953

molar vel., ft3 / 1b - WOL
4.26748 4.26748 377.82960 2.103%0 54.58502 2.291%0 373.99%e08 1.64650 22.5607¢ 1.49037

dampity. 1b / £t3
5.200%) 5.20093 0.05874  45.17810 0.5241¢ 45.893685 0.11088 36.63¢83 1.46205 130.24938

L _J 22.194% 22.1949 22.194% 95 .0501 28.6102 105.0536 41.4518 $0.3221 32.9850 45.0826



tllﬁl 3.28¢C CIIACT'IZ'TZCII DE LAS CORRIENTES OBTRNILAS BN RL CASO 4

’lll EL WANEJO DR LA PRODUCCION

L2 22422 224222222 4 dlddddlaqliddddlillid el iilldllid il

- N -
* CONPOUTER WOUSLLING GROUP PEASE PROPERTY PACKAGE *
. - CHGPROP VERSION §C:3.6.1 .
L 2 -

LA 2 2232 242 2 a2 a2 240 d i d2ddddddd il dddddiadliaddidldilld

LA A A A A4 a4 dd Al d a2 d a4 d Al A a2l a2l el d il ad il Al adasdad il sl il Al addalall ol il iadddiliatilalliadatdsdsdl

stream table

PO RO OO PR PR O OO R R OO RO R RRO PRt RROR RO RROR RO ROO RO RN RRe e RO eR RPN RNNERN RN NNOORReReteeReeReeeteetetteeede

Sstream 21 22 23 24 as a6 a7
from unit ~BP2 "8P3 "BP3 QgBPce |y SECIY SHEC
to unit P SUC3P Qg¥cs QgTes SUEC QgCond QCet
P, psia $80.00 1180.70 1180.70 14.70 341.70 341.70  171.30
T, deg? 117.60 125.60 125.60 €0.00 €6.20 €6.20 66.20
gas liq gus gus liq gas liq
Volume/time K - fet3 K - bbl K - g££3 K - f£t3 K - bbl K - g£¢3 R - bbl
373.576¢ 1.29¢ 116.184 16064.8% 3.003 70.240 2.532

1ooo l1b-mole / time
46.871 4.195 42.676¢ 42.676 11.745 4.977 9.328

Composition, §

»2 0.3151 0.1843 0.3279 0.3279 0.0262 0.5255 0.0027
o2 6.5661 5.6399 €.6572 6.6572 2.2426 6.9064 1.1262
n2s e 10.4077 10.9853 10.3509 10.3509 7.496S 8.7072 6.1542
cns 38.2433 28.2828 39.222% 39.2228 7.4760 49.5302 2.1473
came 19.4171 19.7593 19.3835 19.383S 13.3315 1s.8161 10.1802
cIne 15.4788 19.817S 15.0523 15.0523 23.4786 10.6630 2¢.7877
ice 3.0527 4.5917 2.9014 2.9014 7.99%0 1.6373 9.3091
ncs 5.6770 9.068S 5.3436 S.3436 18.3271 2.7283 21.8023
ics 0.4443 0.8334 0.4060 0.4060 3.4167 0.2208 4.2017
ncCs 0.2852 0.5600 0.2582 0.2582 3.1303 0.1568 3.8709
nCé 0.0966 0.2300 0.093S 0.083S 4.7117 0.0826 5.897¢
ac? 0.0137 0.0391 0.0112 0.0112 3.o0708 0.0189 3.8588
ncs 0.0021 0.0070 0.0016 0.0016¢ 2.3448 0.0054 2.9502
nce 0.0003 0.0010 0.0002 0.0002 1.7177 0.0014 2.1622
C10+ ©0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.2304 0.0002 1.5490
Z factor 0.74618 0.32545 0.51177 0.99222 0.08691 0.85444 0.0462)

molar vol., £¢3 / 1b - EOL
7.97029 1.73133 2.73248 376.44027 1.43%548 14.11213 1.52400

density., 1b / fe3

3.89256 20.03s20 11.26354 0.08146 3¢.80168 1.93936 38.08140

- 31.0249 34.6875 30.6648 30.6648 52.8381 37.368S 58.03S%

SHEC
QgCond

171.20
66.20

gus

K - ft3
71.337

2.416

0.1167
6.55as
12.6787
28.0476
25.4970
18.4247
2.9415
4.9113
0.3863
0.3712
0.1340
0.028¢
0.0076
0.0019
0.0002

0.89420

29.47723

1.11011

32.7231

QCet
coutput>

636.16
60.00

liqg

K - bbl
2.48¢

0.0037
1.1263
6.1562
2.1473
10.1802
24.7877
9.3092
21.8023
4.2017
3.8709
5.897¢
j.ss88
2.9502
2.16223
1.5490

0.16786
1.49511
38.81714

$8.035s

QgCond
wn

1e.70
60.00

gus

K - 3
2785 .428

7.39¢

0.3919
€.7907
10.0052
42.509
20.9995
13.1996
2.0638
3.4418
0.2749
0.1942
0.09%¢
0.0221
0.0061
0.0016
0.0002

376.-73365
0.07729

29.1185
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Sllll 3 ZlD CIIIETIII’T!CI‘ DR LAS CDII!II!IS dlﬂlﬂﬂll ERL ¢I‘° C
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stream
TSP R TSR SN RN IR NS N e tR Rt Rt Rt NNt R et Pl TR RReTROSRTR LI PO RReRRReseTReReS

streoam 3 32
from unit ™ v
to unit VR <coutpat>
P, peis 14.70 14.70
T, deg¥ 110.00 110.00
liq gas
Volume/time K - bbl K - £t3
18.453 0.000
1000 1b -mole / time
44.086 0.000
Camposition, &
»2 00.0000 00.0000
o2 00.0000 00.0000
n2s 00.0000 00.0000
CR4 00.0000 00.0000
C2N6 00.0000 00.0000
c3ns 0.0030 0.0030
ice 0.4902 0.4902
ncs 3.4213 3.4213
ics 6.1723 €.1723
ncs 8.2¢30 8.2430
acs 19.5872 19.5872
ac? 14.8055% 14.805¢
ncs 12.6647 12.6647
nC9 11.2041 11.2043
Cl0e 23.4087 23.4086
Z factor 0.0056S 0.005¢S
molar vol., £t3 / 1Ib - MOL
2.3%010 2.35010
density, 1b / 2t3
44.70165  44.701%7
.o 105.0536 105.0S34

33

4
Qoes

6.50
100.00

liq

K - bbl
18.357

44.096¢

00.0000
00.0000
00.0000
00.0000
00.0000
0.0030
0.4902
3.4213
€.1723
8.2430
19.5872
14.9055
12.6647
11.2041
23.4087

0.00253
2.33796
44.93573

105.053¢

bt CHIPROY VIIIICU C:3.6.1

"'."""'.."."'.'."""""'""""."""".

34

R
<outpuat>

6.50
100.00

K - £t3
0.000

00.0000
00.0000
00.0000
00.0000
00.0000
0.0030
0.4902
3.4213
€.1733
8.2430
19.5872
14.8055
12.6647
11.3061
23.4086

0.00253
2.33786
44.93567
105.053¢

table

Qoes
<output>

14.70
60.00

liqg

K - bbl
17.996

00.0000
00.0000
00.0000
00.0000
00.0000
0.0030
0.4%02
3.4213
€.1723
8.2430
19.5872
14.8055
12.6647
11.2041
33.4087

0.00604
2.2919%0
45.83685

105.0836

QgTes
<output>

14.70
€0.00

gas

K - ££3
357629 .69%6

2.1750
4.8041
2.8691
72.7480
10.0586
4.1828
0.70432
1.2631
0.3151
0.3092
0.3562
0.1331
0.05€5
0.0217
0.0033

0.99583
377.80999
0.05922
22.372%

d:



En la figura 3.6 se presenta la configuracion del proceso propuesto para |

este mitodo de estabilizacion y en las tablas 3.28A, B, C y D, se muestran las
caracteristicas - de las corrientes manejadas en dicho proceso, las cuales

- representan el bslance de masa que se lleva a cabo en el mismo. Para la

simulacion de este procesc se utilizaron dos modelos composicionales de
comportamiento de fases y propisdades de los fluidos (16.19),

3.5.2 ANALISIS ECONOMICO DEL CASO 4

INGRESOS PARA EL CASO 4

Los ingresos que se tisnen por concepto de la comercializacion de la
praduccion son mostrados en la Tabla 3.20

TABLA3.20 INGRESOS POR CONCEPTO DE LA COMERCIALIZACION

DE LA PRODUCCION PARA EL CASO 4

‘PRODUCTO FLUWJIO ESPECIFI- PRECIO INGRESOS
CACION _(N§/dia)

ACEITE Qo@cs. [ ., 006000 61.13°API 68.047 | 1044.613.81
(8PD) (N§/BI)
GAS Qu@cs. 357.620 1,13848 | 5495883 | 1'965.487 14
(MMPCD) BTUlpie® | (NSIMMPCS) .
CONDENSADOS 2,484.000 96.96 AP 26724 |  63.898.42
Qoond. @ c.5.(BPD) (N$/BI)

INGRESO DIARIO TOTAL 3'073,990.37

§ i e e s et

lcaso 3 = INoreso BRUTO TOTAL X (1 -0.608)
= 3'073,990.37 x (1-0.608)
= 439'027,829.90 N§/aito
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En la Tabla 3.30 se presenta el comportamiento de la produccion
(expresada en flujos diarios). los ingresos anuales correspondisntes a cada
producto. los ingresos anuales brutos y los netos para el horizonte del
proyecto (10 aiios), considerando una declinacion anual de |a producclon de

5.54 %.
TABLA 3.30 COMPORTAMIENTO DE LA PRODUCCION Y DE LOS
E PARA EL CA
; PRODUCCION DIARIA E INGREBOS ANUALES INGRESOS | INGRESOS
ANOS BRUTOS NETOS
Qogcs. lo Qpecs (™) Qeget. e (lovig*ic) | (MMNG)
R : (MMNE) {MMNS) | 4. o]
¢ | v7.%60 ®1620) 248400 ]
1 16990023 D0 161 I07.818) 677, _mx__zzm-,-mm,_mm
2.1 1m__mn_4m__mui_m_mm.-_mm_, e M
|3 15367701 321.900. 014231 QOAQ04] 2000611 196571 .  p4RSYI) .11!;?.0}1
4 14327494 0OS07] M4724] 5711561 1077621 185681 . 93281 . _380.188
.5 11250067 2067400 260061) 530514 1868.06] 17540] sae . __JNJ87
-8 mmqnﬂmh.mm_mm_gm~_mu_.__mm
7 1207587] 2GORMD] 20978} 4B 021 1606811 1560501  YERERN{ . 298.13))
.1 1077475] 2282861 214131 420531) 1487241 13964} ] .M
TOTAL 2,624.330 8.314.108 a.rez] s311.187] .287.088
. iderado para i tesl) on de ad

NOTAS  * Peilodo
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'EGRESOS DEL CASO 4

En la Tabla 3.31 se muestra ia inversion del equipo requerido para
llevar a cabo el proceso de produccién propuesio para ests ailternative.

TABLA 3.31 INVERSION REQUERIDA PARA EL CASO 4.

CONCEPTO CARACTERISTICAE| COSTO
{N8)
|_Somba de carge. : : 1,154 GPM | 327,0000 |
|_Bombs de reflujo. 144GPM } = 61,8000 {
| Bombe de fondo de lp Torre. 924 GPM | —"H‘mﬂ' 9
|_Enfriador del domo de is Toure. A=2113pley § 1535000
|_Enirisdor pare ¢l aceite. A=1417 pleg _120,0000 |
| s calof. 32MMBTUMN | €00,0000
- - TYone sgotadore. 15 platos 861,500.0
- Calentador de fondo de ip Torre. 8.7 MMBYUMNr | 17605500
| Acumulador de refiujo. 100,000.0 |
|_instrumenigcion, sislamisnto, sljctricos, tubsria) 24278000 ]
|_Modificacién del separedor SHBP @ SHRPIF 510,000.0 |
SUBTOTAL msz.aso:o
}--25% DE INGENIERIA E INSTALACION | 53042625
TOTAL 12'618.612.8

Los egresos que se mantienen constante respecto al tiempo, se
obtienen de los egresos actuales menos los rubros que variarén respecto
al tiempo, como son: Energia eléctrica para enfriadores, Bombeo de
crudo, Deshidratacion del crudo, Bombeo de condensados y Compresion
de gas, teniéndose de la Tabia 3.32.
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TABLA3.32 COSTOS DE OPERACION Y MANTENIMIENTO DEL

CASO 4.
TIPO CONCEPTO EGRESO
(N$/ANO)

3Y Operadores (Bateria de Separacion) 69,904.80

(o] 3% Operadores {Sistema de Bombeo) 69,904.80
P ¥ _Ingenlero Jefe de Sector . 67,546.00
.E 1% Ingenlero Supervisor 49,255.00
R Energia eléctrica_de enfriadores gas AP (336.301 MMPCD) . 33,627.03
A Energia eléctrica de enfriadores gas Pl (5.253 MMPCD) 498.86
Cc Energia eléctrica para el calentador de fondo 1'406,224.44
| Bombeo de crudo 136,229.00
O | Deshidratacion del crudo 1'044,397.86 |
N Bombeo de condensado 8,159.94
Op. y mtto. por.compresion del gas liberado del aceite separado en 667,861.11

PI-AP * (Qgpi.Ap=.5.253 MMPCD). ' ]

Op.'y mtto. por compresion del gas liberado del aceite separado en] 4'084,721.47

BP-AP **(QgRp-Ap=_16.064 MMPCD).

M Separadores y rectificadores 156,419.20
A Enfiiadores de gas (predictivo y preventivo) 96,495.00
N . ]Tangues de almacenamiento 440,000.00
T Tanque de agua contra incendio (TACI) 44,000.00
E - | Obracivil 420,000.00
N Bombas de crudo (2 trasiegos y 2 de envio) 109,388.00,
N | Bombas de condensado (2) 11,492.00
M | Torre agotadora 66,150.00
| Calentador de fondo : 176,055.00
E I lIntercambiador de calor 30,000.00
N }Bombas 27,650.00
T | Enfriadores del domo de la Torre y del aceite 32,165.00
(o] Instrumentacion, aislamiento, eléctricos 242.780.00
EGRESO TOTAL ANUAL (N$aho) 9'490,824.51

* Ceomp., o= 340 326 NS/MMPCS .
5 CCOMP e o= 696.652 NSIMMPCS.

De la Tabla 3.32 se tiene que los egresos actuales son:

E act = 9'490,824.51 N$/aiio
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, En ia Tabla 3.33 se presenta‘ el comportamiento de .Ios eqgresos
respecto al tiempo de vida del proyecto.

| TABLA 3.33 COMPORTAMIENTO DE LOS EGRESOS

RESPECTO AL TIEMPO DEL CASO4
ANOS EGRESOS EGRESOS EGRESOS
‘ VARIABLES FiJOS TOTALES
—ANB). ANg) -{N§)
) 6972,678.0 2'108,204.8 5084,8828
2 6586,391.6 2'109,204.8 8'495,698.4 |
3 6'221.505.5 2'109,204.8 8'330,710.3
4 5'876,834.4 2'109,204.8 7'988,039.2
5 5551,257.5 2'109,204.8 7'680,482.3
[ §243,717.8 - 2'109,204.8 7'382,922.7
7 4'953.215.8 2'109,204.8 70824208 |
8 4'678.807.7 2'109,204.8 8'788,012%
9 4'419,601.8 .2'109,204.8 $'624,808.8
10 A'174,755.8 2'109,204.8 €'203,860.6
TOTAL §4'678,760.0 21'082,048.0 75'770,814.0

Ero = 9'480,824.51 - 33,527.03 - 498.86 - 1'406,224 .44 - 136,229.00
- 1'044,397.86 - 8,159.94 - 667,861.11 - 4'084,721.47
= 2'109,204.80 N$/aiio
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COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO 4

E! comportamiento econdmico de este caso se muesira en fa Tabla
3.34, en la cuai se presentan los ingresos, egresos y fiujo de efectivo que se
tendrin cada afio en el horizonte dei proyecto.

TABLA 3.34

COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO 4.

ANOS

leaso e
INOREBOS

Nl

INg)

Peasos
FLUWJO
EFECTWVO

Foaso sass
FLYJO
EFECTIVO
iND)

AFcasoe
DIF. FLUJO
EFECTIVO

AV
DIF.
UTILIDADES
IND)

4154610000

270'703.0000

2024450000

8'330.710.3

90818520 |

> (s i > (a0 o e

:

] TOTAL

3,257'088.000.0

3501680000 |
320767.0000
3124430000 |
295133.0000 |
218763.0000 |
263306.0000 |

2487420000

T8'770,814.0

7080002 |
| 76004623 |
| rasaen7
70824206
| 67860125
| 6520.006 |
e 2029006

3,182'217,188.0

2673722807 | 365476.7104
| 3231065377 | 325908.5769 |
| 3050000773 | 3077065720

274'094087 5 274'471,8336
2424650304 | 2447377248 1 -

_-3410,0000 | -1wem1893 |

-21'678,676

27'900818.0

27064907 | 24250848

De los resuitados obtenidos de la simulacion compaosicional y el analisis
economico se tiene que para esta opcion no se generan utitidades por lo que
no se recupera la inversion en el plazo fijado como horizonte del proyecto.

Al igual que en of proceso de Estabilizacion Elevada con Transferencia
de Calor, este proceso pusde compiementarse con la estabilizacion de
condensados, de los cuales los componentes mds pesados (C;*) se
reincorporan al crudo incrementando su volumen.
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3.6 EVALUACION DE LOS METODOS DE ESTABILIZACION DE ACEITC
CRUDO ANALIZADOS

Del andlisis composicional aplicado a todos los métodos es posible
conocer el volumen diario producido de aceite, gas y condensado, para cada
uno de estos. En Ia Tabla 3.35 se presentan los fiujos obtenidos del balance de

materia para cada método.

TABLA3.35 FLUJOS OBTENIDOS DEL BALANCE DE MATERIA

WETORO | supamacion | eatam. | EE | SSTAL.COM | satam. con
WULTIETAPA | ELEVADA | conTRANSF.|  VACIO TORRE
PARAMETRO )
DE CALOR
Qo@cs. 19,176 19,211 15,602 . 19,073 17,996
(BPD)
Q9 @cs. 353.040 355.511 355.274 355.607 357.620.
(MMPCD)
Qc @ct. o7 1,848 7116 3,793 2,484
(8PD)
Gvep TANQUE 48 0.367 0 0 0
(MMPCD)
Qvep PVR 45 55 0 0 o
(MMPCD)

El método que mayor produccion de aceite presenta es el de
ESTABILIZACION ELEVADA, pero es importante hacer notar que al igual que el
método de SEPARACION MULTIETAPA, presenta emanacion de vapores tanto
en el tanque de aimacenamiento, y al simular la celda PVR, por lo que no
cumple con los requerimientos de proteccion ambiental. Otro método con una
recuperacion de acsite considerable es el de ESTABILIZACION CON PRESION
DE VACIO con 18073 BPD, y ninguna emanacion de vapores. En la gréfica 3.1
se presentan Iss producciones por dis obtenidas para cada uno de los métodos,
durante el primer aiio de operacion de los mismos.
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GRAFICA 3.1 PRODUCCION DIARIA DE ACEITE Y
OONDENSADO POR METODO ANALIZADO *

* Dwrerds of primot sde ds apecaciin de Jos mismos.

Pero el andlisis de fiujos producidos no es determinante para la seleccion
del proceso de estabilizacion, ya que no refieja la rentabitidad de un proyecto,
ademds deben considerarse ias caracteristicas de los productos obtenidos, en
ia Tabla 3.36 se presentan los flujos (aceits, gas y condensado), sus
caracteristicas, precios e ingresos totales por dia.

En ia Tabla 3.37 se presenta una evaluacion econémica, donde se

- compara ia inversion, TIR, Tri, etc., para un horizonte de estudio a 10 siios. Ei

método que mayor rentabilidad presenta es el de ESTABILIZACION ELEVADA

con una Tasa Interna de Retorno (TIR) de 61.40%, pero como se puede
~ apreciar en is tablas de los fiujos obtenidos del Balance de Materia, este

presenta emanacion de vapores por lo que no cumple con las regulaciones de
medio ambiente. El otro método con una buena rentabilidad es el de
ESTABILIZACION CON PRESION DE VACIO con una TIR de 44.60%, ef cual a su
vez cumple con ias especificaciones fijadas en el andlisis.
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e i, St & st

TABLA 3.36 CARACTERISTICAS DE LOS FLUJOS OBTENIDOS

EsTABILZACION | ‘COL rm‘c? o ON PRESION | ESTABILIZACION
ELEVADA : CON TORRE
DE CALOR DE VACIO
19,211 15,602 19,073 17,09
65.05 50.47 5487 61.13
58.047 58.047 58,047 58.047
| “ 355511 355.274 355.607 357.620
“ I PODER CAL.
'm ) 1.136.77 1,136.80 1,137.91 1,138.48
ly PRECIO (NS$) 5.487.600 5.487.749 5,493,083 5,495.603
3] FLU/O (BPD) 1.848 71715 3703 2,484
@cs.
R - ap1 89.45 87.39 92.64 95.96
L ‘
N PRECIO (NB) 25.724 25.724 25724 26.724
AN\
INGRESOS 3'113,681.03 3'083,764.49 3'168,080.32 3'073,000.97
TOVALES (NS/dia) '
TABLA 3.37 EVALUACION ECONOMICA
ESTABILIZACION :g“: ""V‘:: urm".umn ESTABILIZACION
" ELEVADA RANGF.DE | CON PRESION DE | ™ vorne
PARAMETRO CALOR VACIO
INVERSION 5261,250 11541,126 13'183,000 12'516.612
T 2.845 0 3.500 0
TR 61.40 0 44.600 0
VPN 9325,185 - 32631,208 14443624 -27'273,656
VPN/INV. 1.776 -2.827 1.096 2170
VPN /C. TOTAL 0548 0 0.209 0
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El valor presents neto (VPN) nos representan las utilidades que se
obtendrén al término de la duracion del estudio. En la gréfica 3.2 se presenta el
comportamiento del VPN respecto al tiempo.

we
*t- .
& & 2 2 6 0o a s 8
v

GRAFICA 32 COMPORTAMIENTO DE VPN
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CAPITULO 4

~ CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

El tubqo realizado onglobq aspecios 100% reales, considerados para la

- realizacion de cualquier proyecto.

Es conveniente realizar este tipo de anilisis para diferentes tipos de crudos
con la finalidad de determinar el proceso 6ptimo para la estabilizacion de
petroleo crudo.

Existen mis procesos de estabilizacion de crudo en la industria, los cuales
deben ser tomados en cusnta para obtener un panorama mas amplio de
posibilidades a fin de lograr el proceso 6ptimo.

Un proceso 6ptimo es aquel que cumple con las especificaciones de los
contratos de venta, ademis que no considera al tanque de aimacenamiento
como la tiltima etapa de separacion.

-Un proceso 6ptimo aprovecha los vapores que se liberarian en el tanque y

osto represenia un aumento en el volumen de gas y de condensados como
se puede apreciar en la Tabla 3.35, ademis de que al almacenar o
transportar un producto (aceite) que no desprende gas es mas seguro y no
contamina.

Los componentes ligeros que son liberados en el tanque de almacenamiento

“al manejarse a condiciones atmosféricas, son mis pesados que el aire y

dificiles de dispersar, por lo cual contaminan el entorno. Pero al implantar el
proceso adecuado se evita la liberacion de estos vapores en el tanque y al
simular la celda PVR, como se mostro en el balance de materia.
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Es tismpo de pensar en todas las posibilidades para la estabilizacion del
petréleo crudo dados los requerimientos cada vez més estrictos, tanto de
calidad de los productos, asi como de proteccién ambiental que entrarén en
vigor proximamente.

'Los beneficios que se obtendrén (técnicos, econdmicos y ecologicos) son
evidentes, lo que justifica un anilisis como el presente, y una posible
inversion para un método en particular.

Al existir un incremento en productos terminales (aceite, gas y condensado),
aumentan los ingresos por la comercializacion de éstos.

De los resuliados obtenidos, tanto de! balance de materia y de Ia evaluacion
economica, se puede concluir que ol mélodo de estabilizacion que mejores
~ resultados econdmicos proporcionaria (para nuestro estudio mayor de 50
APl), cumpliendo totaimente con las especificaciones establecidas en los
contratos de venta, o8 el de "ESTABILIZACION CON PRESION DI VACIO".

Es importante resaltar que si el valor comercial del condensado fuese mayor,
métodos como el de Estabilizacion Elevada con Transferencia de Calor y
otros en los que la produccion de condensados es considerable, podrian ser
una opcion rentable y de menores complicaciones técnicas.

Por lo anterior, es recomendable aplicar una politica de recontratacion de
- precios de (os hidrocarburos producidos, tomando como referencia los
esténdares internacionales, los cuasles estéin en funcion de las

- caracteristicas fisicoquimicas de los mismos.
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FG-TOT

Unidad del aceite crudo para expresar su densidad, grados AP|
Alla presién

Norma para seleccionar el tismpo de residencia de un aceite
on ¢l separador en funcion de la densidad relativa del mismo
American Standar Testing Materials

Factor de volumen delgas (Vg @cy./Vg@cs.)

Factor de volumen del aceite Vo @ c.y./Vo@ c.s)

Baja presion

Unidades de gasio de aceite (bpd)

Medidoa ... ,

Nomenclatura utilizada para denotsr a los hidrocarburos en base
al contenido de étomos de carbono en su molécula.

Diémetro interior de! separador (pie)

Exponencial igual al valor de 2.7182

Iintercambiador de calor

Moles de alimentacion al sistema

Fugacidad (adim)

Porosidad (fracc)

Diémetro (pie)

Funciénde...

Medidor de gas de envio

Medidor de gas totalizador

Fugacidad del liquido o vapor (adim)

Densidad relativa del gas (adim)

Densidad relativa del aceite (adim)

Densidad relativa del agua (adim)

Nivel del liquido en el separador (pie?)

Acido sulfhidrico, impureza encontrada comiunmente en las
maezclas de hidrocarburos (fraccion)

Altura de descarga de liquido & partir del nivel de referencia (pie)
Altura madia del nivel de liquido del separador a partir del nivel
de referencia (pie)

Altura méxima del nivel dptico instalado (pie)

Constante dependiente de las propiedades del gas y el aceite
para el célculo de Q,y,,
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min

QgT@®cs.

Q

Constante de equilibrio para representar la distribucion de un
componente en un sistema gas-liquido (adim)

Moles de liquido liberados durante la separacion

Moles de liquido por mol de alimentacion

Unidades de masa (Ib)

Control de nivel

Longitud efectiva de separacion (pie)

Gas licuado del propano :

Longitud de soidadura a soldldun (pie)

 Vilvula de nivel

Unidades de volumen pare ol gasto de gas y de aceite
Maiximo

Viscosidad del gas (cp)

Minutos

Minimo

Viscosidad del aceite (cp)

" Numero de moles de alimentacion al sistema

Moles de liquido en el tanque de aimacenamiento
Control de Presion

Presion intermedia

Unidad de voluman para el aceite y el gas (pie3)

Peso molecular del aceite en el tanque de aimacenamiento
Partes por millon

Presion reducida (Ib/pg?)

Presion estindar (Ib/pg?)

Unidades de presion afectadas por el valor de la presion
atmosférica (Ib/pg? absoluta)

Presion de vapor alta presion

Presion de vapor baja presion

Presion de vapor presion intermedia

Presion de vapor Reid (Ib/pg? absoluta)

Presion de vapor verdadera (Ib/pg2 absoluta)

Presion del yacimiento (Ib/pg?)

Gasto de condensados medido a condiciones de ﬂujo
Gasto de condensados medido & condiciones esténdar
Gasto de gas (MMpie%/d)

8. Gesto de gas de aita presion medido a condiciones esténdar
.8. Gasto de gas de baja presion medido a condiciones ssténdar

- Q:gl@c.s.

Capacidad maxima de manejo de gas (MMpie®/d)

Gasto de gas de presion intermedia medido s condiciones
esténdar

Gasto de gas de total medido a condiciones esténdar
Gasto de liquido manejado por el separador (pie3),(bpd)
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p
RBP

RBP., ..
RGA

RHBP
RHCAP
RHPI

P
RPI
RP'M 2

~ RVAP

RVP|
SHAP
SHBP
SHC3F
SHEBP

- SHEC

SHPI

qo
Qo@c.s.

Gasto de aceite (bpd)

Gasto de aceite medido a condiciones esténdar
Densidad (g/cm?)

Recompresion del gas de baja presion paso”i"
Rectificador del gas de baja presion elapa i-esima
Relacion gas aceite (Vg @ cy. /Vo@cs.)
Rectificador horizontal de baja presion

Rectificador horizontal de coalescencia de aita presion
Rectificador horizontal de presion intermedia

Densidad del componente "i"

Recompresion del gas de presion intermedia paso”i”
Rectificador del gas de presién intermedia etapa i-ésima
Densidad relativa del gas (adim)

Recuperadora de vapores

Rectificador vertical de alia presion

Rectificador vertical de presion intermedia

Separador horizontal de aita presion

Separador horizontal de Baja presion

Separador horizontal trifasico de coalescencia

Separador horizontal slevado de baja presion

Separador horizontal elevado de coalescencia

Separador horizontal de presion intermedia

Abreviatura para nombrar al proceso de separacion multietapa
Sumatoria de Ias fracciones molares de liquido de todos los
componentes

Temperaiura expresada en grados Fo C.

Torre Estabilizadora

Unidad de calor igual 8 1000 calorias, y s igual a 100,000 btu.
Trampa neumética de presion intermedia

Temperatura reducida ( F)

Tiempo de residencia (min)

Temperatura estéindar ( F)

Tanque de aimacenamiento

Temperatura del yacimiento ( F)

Moles de vapor liberados durante la separacion

Moles de gas por mol de alimentacion

Volumen de gas separado en cada etapa

Volumen de Liquido residente en el separador (pie),(bpd)
Volumen de una mol de gas a condiciones esténdar (379 pie?)
Volumen de aceite en el tanque de aimacenamiento por mol de
alimentacion

Factor acéntrico

Fraccion molar del componente "i" en la fase liquida
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xi Fraccion molar del componente "i" en ia fase liquida
yi Fraccion molar del componente "i" en ia fase gaseosa
z Factor de desviacion de los gases (adim)
zi Fraccion molar del components "i" en ia mezcla de alimentacion
42 Constante para conversion de unidades en la ecuacion 2.32
504 Constante para conversion de unidades en la ecuacion 2.34
e Enfriador mecénico (soloaire)
SUBINDICES
1.2.m Etapas de Separacion
b Condiciones de Ssturacion
c.s. Condiciones Estindar
cy. Condiciones del Yacimiento
Descarga :
Efectiva
Gas
Componente i-ésimo
Liquido
Etapa de Separacion
Nivel Medio
Aceite
Aceite on ¢l tanque
Reducida
Estandar
Soldadura a Soldadura
Total del sistema
Vapor
Agua
Yacimiento
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