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INTRODUCCION,

El progresc que ha alcanzado la humanidad durante los ultimos 100 ahos, en gran
parte se debe al aprovechamiento de la energia proveniente de combustibles fasiles
como el carbén y el petréleo, Con la invencién del motor de combustién interna, asi
como el desarrollo y elaboracion de equipos mds sofisticados de combustion, el
petréleo ha llegado a ser fuente de energia principal sobre la cual descansa nuesira
civilizacién.

La industria petrolera hace frente al reto de incrementar en forma sustancial las
reservas de hidrocarburos, a través del descubrimiento de nuevos campos y del
aumento det volumen de hidrocarburos que se puede recuperar de los yacimientos
en explotacién. Sin embargo, es de tomarse en cuenta que ef descubrimiento de
nuevas fuentes se torna cada vez mas dificil y costoso, ya que los yacimientos se
encuentran a profundidades cada vez mayores y en dreas de dificil acceso.

En nuestro pais existen varias zonas de produccidn petrolera, dentro de las cuales
destaca la Sonda de Campeche situada en el Golfo de México; la cual esta formada
por varios campos productores de hidrocarburos que actualmente estan siendo
explotados, entre ellos sobresale el Cantarell, caracterizado por ser crude pesado,
descubierto a finales de la década de los setentas. Hoy en dia, este campo
contribuye con la tercera pare de la produccién nacional total de crudo,
convirtiéndclo en el mas importante del pais y uno de los mas destacados a nivel
mundial.

Los yacimientos de hidrocarburos localizados en la Sonda de Campeche y los
ubicados en el area mesozoica de Chiapas-Tabasco son los que aportan la mayor
parte de la produccidén nacional de aceite. Asociado al crudo, se obtienen grandes
volimenes de gas que se caracteriza por ser amargo, himedo y rico en
componentes licuables.

Actualmente la mayor parte de la produccién de crudo ligero y pesado que se
cbliene en la Sonda de Campeche es enviada a la Terminal Maritima de Dos Bocas
donde se estabiliza a bajas presiones, y posteriérmenle el crudo estabilizado se



manda a los tanques de almacenamiento de la misma terminal, mientras que el gas
recuperado es comprimido y enviado a la estacion de compresion Cunduacéan.

E! objetivo principal de este trabajo es establecer los lineamientos y definir los
criterios que deben considerarse para el desarrolio de la ingenieria basica de un
sistema de compresion de vapores, que se generan durante la estabilizacién de!
crudo que proviene de las plataformas marinas.

La fuente de obtencidn de estos criterios, estd de acuerdo a la literatura y a los
criterios establecidos en la division de disefio de proceso en el Instituto Mexicano del
Petréleo.

En el desarrollo de este trabajo se describen los conceptos que deben tomarse en
cuenta para la preparacion de los documentos de ingenieria basica. Asimismo, como
caso de esludio se considera fa estacion de compresiéon de gas ubicada en Dos
Bocas, Tabasco.

La elaboracion de la presente tesis surge de la parlicipacion en el desarrollo de un
proyecto en el cual se realizd la ingenieria basica para un sistema de compresion.

Fara llevar a cabo el objetivo propuesto, el trabajo se desarrolla de la siguiente
manera:

CAPITULO I.
Se da una breve descripcion de la situacion técnica y operacional actual de la
Terminal Maritima y del planteamiento de! problema.

Se describen las principales zonas productoras de hidrocarburos en la Reptblica
Mexicana, asi como la distribucién de crudo en la Sonda de Campeche.

Se introduce el concepto de gas natural y se especifican los tipos de gas natural; se
establece de manera general el proceso de explotacién, transporte y refinacion de
hidrocarburos, se explica la formacién de condensados y las fuentes de obtencién de
gas L.P.



CAPITULO II.

Se presenta una descripcion general de cada uno de los equipos de proceso, sus
caracteristicas principales y sus criterios de seleccién para sistemas especificos.

En base a esto se define el tipo y las caracleristicas de los equipos a utilizarse en el
sistema de compresion que se esta evaluando.

CAPITULO IlI

De acuerdo a los resuitados obtenidos en el capitulo anterior, se desarrolla la
ingenieria basica.

En este capitulo se incluyen los documentos elaborados por la ingenieria de proceso
y son:

Bases de disefo, Descripcion del proceso, Diagrama de flujo de proceso, Balance de
materia y energia, Filosolias basicas de operacién, Criterios aplicados al proceso,
Requerimientos de servicios auxiliares y Agentes quimicos, Diagrama de balance de
servicios auxiliares, Lista de equipo, Hojas de datos de los equipos principales.
Apoyados por fos siguientes diagramas: Diagrama de tuberia e instrumentacion y
Plano de localizacion general (PLG).

CAPITULO IV,
Se hace una estimacién de costos de equipc para conocer la inversién requerida
para este sistema de compresion de gas.

Y por ultimo se incluyen las conclusiones que se obtienen de la elaboracién de este
trabajo.

Se hace referencia a la bibliografia utilizada y los anexos.

Dentro de los anexos se describen las memorias de calculo del tanque receptor de
liquido, del separador de gas y del separador lrifasico; para el caso de los
compresores, la polencia del compresor se obtuvo directamente del simulador
utilizado en el balance de materia y energia, por lo cual solo se anexa las formulas
para la obtencién de la polencia, se anexa una hoja de resultados utilizando el
simulador Hextran para los enfriadores.

Se anexan tablas de adreas parciales y gréfica de flujo a dos fases utilizada en las
memorias de calculo de los separadores.



CAPITULO 1|

GENERALIDADES Y DESCRIPCION DE LA SIiTUACION ACTUAL DE
LA TERMINAL MARITIMA DOS BOCAS, TABASCO.



GENERALIDADES.

Hoy en dia México ocupa un lugar importante entre los paises productores de
hidrocarburos tanto por sus niveles de produccion, que rebasan los 2.6 millones de
barriles por dia de crudo (MMBPD) y 3,759 millones de pies cubicos estandar por dia
de gas (MMPCSD ), asi como por sus reservas probadas.

A fines de 1995, las reservas probadas de petréleo crudo con las que conté México
fueron de 62,058 millones de barriles; de estas, 79 % (48,796 millones de barriles)
corresponden a aceite y condensados y el 21 % restante a gas seco. Este tltimo
asciende en términos absolutos a 67.7 billones de pies ctibicos. De las reservas de
aceite, 52 % se refiere a crudos ligeros.

Las reservas probadas de hidrocarburos en México se encuentran localizadas en tres
principales regiones: Zona Marina, Zona Norte y Zona Sur {fig. 1).

En la regién Marina se localiza el 46 % de las reservas totales de hidrocarburos; ahi
se concenira 56 % de las reservas probadas de aceite y el 17 % de las del gas. En
esta region se encuentran los yacimientos mds importantes del pais. La regién Sur
acumuta 29 % de las reservas del gas y el 15 % de las de aceite. En la Regitn del
Norte se ubica la tercera parte de las reservas de hidrocarburos y se concentra el
o4 % de las reservas lofales de gas y el 29 % de las de aceite.

DISTRIBUCION GEOGRAFICA DE LAS RESERVAS TOTALES DE
HIDROCARBUROS!™

REGION MARINA 46,0%

>

REGION NORTE 34.0% REGION SUR 20,0%

Total 62 058 MMB




Como puede observarse, la Zona Marina del Golfo de Campeche es la region de
mayor aportacion a la produccion de crudo en nuestro pais, siendo por lo tanto una

fuente importanie de divisas; de ahi la imporiancia de mantener sus cuotas de
produccidn por el mayor tiempo posible.

@
ZONA MARINA 46% praibl
ZONANCATE  34%
ZONASUR  20%

SONDA
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@ cAvPODE CRUDO
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Fig. 1. Localizacion de las Principales Zonas Productoras de Hidrocarburos
en la Republica Mexicana ‘'3



Petréleos Mexicanos ha colocado en esta regién, alrededor de 75 plataformas que

pueden ser de:

-Perforacidn: Son las plataformas en donde se mide el gas y el liquido. Los equipos
principales que se utilizan en ésta son el separador de prueba y el
depurador de gas, como equipo de proceso.

-Produccién y Estabilizacion de Crudo: Son aquellas donde se lleva a cabo la
separacion de gas-aceite asi como la estabilizacién del aceite para su
manejo independiente. Cuenta principalmente con separadores de
primera y segunda etapa, rectificadores de primera y segunda etapa y
recuperador de vapores.

-Enlace: Es aquella que sirve para integrar y dirigir la mezcla de crudo-gas
proveniente de las plataformas de perforacion y de las plataformas
satélites a las plataformas de produccién. Puede existir equipo de
bombeo y de separacién.

-Rebombeo; Existe solo una, se utiliza para incrementar la energia del liquido
proveniente de los diferentes complejos para enviarlo a Dos Bocas.

-Compresion: Son aquellas plataformas donde se le suministra energia suficiente al
gas para que pueda llegar a su destino, ya sea a otro complejo o a
tierra. Los equipos principales son separadores, compresores,
enfriadores.

Y Habitacionales: Son aguellas, como su nombre lo indica, donde existen los
servicios necesarios para que el personal de operacion,
mantenimiento, control, seguridad, ete., vivan adecuadamente.

asi como una exitensa red de ducios submarinos que se utilizan para transportar la
produccién oblenida a los diversos centros de almacenamiento, distribucion vy
exportacion. Dentro de las que destacan: Dos Bocas y Cayo Arcas.

En la década de los setentas, trabajos geofisicos realizados en la Regién Marina y la
perforacicn en puntos especificos como los pozos Akal y Nohoch, permitieron
delerminar la existencia de un yacimiento de gran tamano: el Cantarell, un campo
gigante de los pocos descubiertos en el mundo, con espesores de mas de mil metros
de roca impregnada con aceite.

Estos tres complejos Akal C, Akal J y Nohoch, integran el area productiva
denominada Cantarell, que se caracteriza por producir crudo pesado.



Existen actualmente cinco complejos centrales de produccién, los tres vya
mencionados, ademds de Abkatan y Pol, que producen crudo ligero (Fig. 2). Entre
todos, tienen capacidad para manejar cerca de dos millones diarios de barriles de
crudo.

aCAYO ARCAS
{TEAMINAL DE EXPORTACION )

GOLFO DE MEXICO

GLEODUCTO

- — = - GASODUCTO|

=

Fig. 2. Localizacién de los Complejos Centrales de Procesamiento y Destlinos
de los Hidrocarbures producidos en la Sonda de Campeche.{14}




La preduccién de crudo fue de 2,617 MBPD en 1995, la Region Marina aporté el 74
por ciento, es decir, 1936.6 MBPD. La produccion de crudo ligero y crudo pesado
que se obtiene es transportada desde el mar hasta la Terminal Maritima de Dos
Bocas a través de tres oleoduclos denominados lineas 1, 2 y 3, donde la produccidn
de ios dos tipos de crudo se estabiliza para efectuar la separacidn de sus fases
correspondientes. Posteriormente el crudo es enviado a los tanques de
almacenamiento o a las refinerias para su procesamiento. Mientras que el gas
obtenido por estabilizacion es comprimido en la misma terminal y enviado a las
planias petrogquimicas de la Regidn Sur.

El gas que se produce en la Zona Marina es enviado a Atasta para su posterior
procesamiento en las plantas petroquimicas (figura 3).

DISTRIBUCION DE CRUDO EN LA REGION MARINA DE

CAMPECHE

Fig. 3. Distribucion de Crudo en la Regitn Marina (8

10



1.1 DESCRIPCION DE LA SITUACION ACTUAL DE LA TERMINAL MARITIMA
DOS BOCAS, TABASCO.

Como se menciond con anterioridad en la figura 3, actualmente el crudo recolectado
en el Area Marina es enviado a la Terminal Maritima de Dos Bocas Tabasco para su
estabilizacion y almacenamiento, figura 4.

ESTACION DE ESTABILIZACION
I""'""_‘_"""
| RECUPERACION |
| DE VAPORES SISTEMAE&Eq |
LiINEA 1 i COMPRESION
CRUDQ PESADO | " pom———
TS TSI X ! |
|
LINEA 2 | |
CRUDC PESADOD | | I
-y hed I
l i
LINEA 3 [
CRUDO LIGERO | [ CRUDO A |
PRI == ALMACENAMIENTO |
|

Fig. 4. Terminal Maritima Dos Bocas.®

Los vapores recuperados u obtenidos por estabilizacién a bajas presiones deben ser
enviados hacia los centros petroguimicos para su procesamiento, por lo cual es
necesario incrementar la presién para su envio a estos centros.

For tal motivo se utilizan los sistemas de compresidn, para dar la energia necesaria a
los vapores.

Los vapores que provienen de la estacion de estabilizacién entran al sistema de
compresion en la Terminal de Dos Bocas, donde, actualmente existen seis modulos
Cooper Bessemer” con una capacidad de cinco millones de

+ "

de compresion marca
pies cubicos por dia cada uno y cinco modulos de compresién marca **“Chicago
Pneumatic” con una capacidad de seis millones de pies cubicos por dia de cada
module. En la figura 5 se muestra el esquema del sistema de compresion.

t



Como puede observarse en el esquema, algunos modulos no cuentan con un
separador para recibir los liquidos que trae consigo el gas y los que lo tienen no es lo
suficientemente adecuado para eliminar los liquidos que se pasan hasta el
compresor ocasionando paros frecuentes. Es por ello que existen paros continuos en
la estacidn los que se deben a que los arrastres de crudo llegan hasta los equipos de
compresion (separadores, compresores y enfriadores} ocasionando problemas de
operacion y mantenimiento.

El equipo de compresion existente maneja alrededor de 30 millones de pies cubicos
por dia, y viene operando aproximadamente por mds de 15 afos con costos de
mantenimignic que crecen cada dia debido al impacto econdmico que ejercen sus
partes de repuesto y las pocas compafiias que pueden surtirlas. Por ello el
refaccionamiento se considera especitico al grade que muchos de sus componentes
se fabrican bajo pedido. Sumado a esto no, existen muchas ofertas que abaraten sus
precios.

Aln cuando el equipo se encuentra operando, la eficiencia con la que lo hace es
baja, si se compara con equipos mas eficientes y modermnos,

Aunade a lo anterior, las politicas de seguridad y proteccién de PEMEX para sus
instalaciones exigen un méaximo de seguridad. En la actualidad la estacién de
compresion existente en Dos Bocas adolece de sistemas de proteccion y control que
la harian mas segura. Por tal motivo se propone la implementacidn de un sisiema de
compresion con equipos adecuados, como los compresores centrifugos y el motor
eléctrico con velocidad variable con los cuales se podrian manejar los volimenes de
gas pronosticados por la incorporacion de la produccion de nuevos campos y que
permitird contar con un equipo seguro, eficiente y mas simple en su mantenimiento,
ademas de abalir los costos actuales que tiene por el conceplo de compresion de
gas y generacién de energia eléctrica.

12
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dala Esadon

Fig. 5. Esquerme del Sisterma de Conpresion Actual,®
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1.2 GAS NATURAL.

El gas que acompafia generalmente al petréleo crudo en los yacimientos es conocido
como gas natural,

Dentro de la industria petrolera se reconoce y designa el gas natural de acuerdo a
sus constituyentes hidrocarburos (etano, propano, etc.) y a sus impurezas (agua y
acido suifhidrico) tal como se encuentra especificado en la Norma ASTM D4150, de
la siguiente manera;

Gas Rico.- Es un gas natural con un contenido del 80%-100% de etano-metano mas
pesados.

Gas Pobre.- Es un gas natural con un contenido del 50% de etano-metano y no es
recomendable su recuperacién.

Gas Humedo.-Es un gas natural con un contenido del 3% al 5% de agua.
Gas Seco.- Esun gas natural con un contenido del 0% de agua.

Gas Amargo.-Es un gas natural con un contenido de acido sulfhidrico-bigxido de
carbono que va del 3% al 5%, de tal manera que no puede ser usado
directamente hasla que no se reduzca al minimo su contenido.

Las caracteristicas del gas natural pueden ser una combinacidn de las anles
sefaladas y depende de las caracteristicas de ia formacion en que se exploten. Asi
por ejemplo el gas asociado de los campos Marino de fa Sonda de Campeche y del
Distrilo Villahermosa es rico, humedo y amargo.

.3 PROCESAMIENTO DE LOS HIDROCARBURQS.

La mezcla gas-aceite que se explota de los yacimientos esla constituida por
fracciones de hidrocarburos cuya concentracion va variando de acuerdo a la etapa
de procesamiento. La figura 6 muestra la variacion de tales fracciones para crudo
marino desde el yacimiento hasta sus etapas finales de procesamiento.
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FRACCIONAMENTO DE HDROCARBUROS DURANTE LAS ETAPAS
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Fig. 6. Fraccicnamiento de Hidrocarburos durante las etapas de Produccidn y
Procesamiento.'®

Procesamiento:

Como puede observarse en la tigura 4, el conlenido de C; (+) representa el 74 % en
volumen en el yacimiento, el crudo separado del gas se denomina crudo sin
estabilizar y tiene un contenido de C; (+) del 95.5 % en volumen; el gas obtenido se
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denomina gas humedo (gas rico} y tiene un contenido de licuables de Cs {-) del 85 %
en volurmen,

Del crudo sin estabilizar se eliminan los vapores que pudiera tener, en un tanque de
balance, en donde se desprenden vapores que tienen un alto contenido de licuables,
gue se integran al gas himedo para su compresion y transporte.

El crudo estabilizado se caracteriza porque su confenido de fracciones ligeras es
minimo y como consecuencia desprende una baja cantidad de vapores.

Por otra parte, durante el manejo y transporte del gas humedo a plantas
petroguimicas, condensan fracciones de hidrocarburos constituides de C, y C; hasta
un 72% en volumen y al que se denomina gas semiseco.

El gas como materia prima de las planias petroguimicas se endulza y deshidrata
antes de alimentarse a las plantas criogénicas o de absorcidn, en donde se separa el
metano como constituyente principal del gas residual y el etano (+) se integra a los
condensados previamente endulzados que conforman la carga a las plantas
fraccionadoras, donde se obtiene etano, propano, butano, naftas ligeras y pesados.

.4 FORMACION DE CONDENSADOS DE GAS NATURAL.

El gas natural durante su manejo, compresion, transporte y recoleccidén puede
condensar produciendo liguidos que se denominan gas L.P. (propanc y butanos),
naftas ligeras y pesados (pentanos y hexancs +) que son los componentes
principales de las gasolinas naturales.

Los condensados por estar constiluidos de compuestos de alto valor comercial, por si
solos tienen este valor asociado.

Durante la compresion del gas nalural, éste se calienta y al enfriarse se generan
condensados, los cuales se recolectan y se transportan para su procesamiento.
También durante el transporte al estar el gasoducto en conlacto con un medio de
menor temperatura se generan tales condensados, los que se envian para su
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posterior tralamiento y procesamiento a centros petroquimicos para obtener las
fracciones antes mencionadas.

.5 FUENTES DE OBTENCION DE GAS L.P.
Las principales fuentes de obtencidn de gas ficuado son:

- A partir de gas natural y sus condensados
- A partir del crudo
- A partir de procesos petroquimicos

.5.1 A PARTIR DEL GAS NATURAL Y CONDENSADOS.

Ambos constituyen la fuente principal para la obtencion del gas L.P. y de las naftas
ligeras y pesadas.

E! gas natural previamente endulzado y/o deshidratado sirve como carga a las
plantas criogénicas (de alta eficiencia de recuperacién de etano {+)) o de absorcién
{de baja eficiencia de recuperacién de etano (+)}, donde se separa el etano o
propanc mas pesados que en ceonjunto con los condensados endulzados se
fracciona en torres de destilacion para obtener diferentes productos: como el etano,
que sirve como petroguimico basico, el propano, butano e isobutano que confoerman
el gas L.P. y ademés de los pentanos {+) que constituyen las naftas ligeras y
pesadas.

1.5.2 A PARTIR DE LA REFINACION DEL CRUDO.

El crudo recibido en las plantas refinadoras se desala y estabiliza mediante
calentamiento para separar los vapores que pudiera contener,

Una vez despuntado se deslila separandose las gasolinas y el diesel. Las gasolinas
asi obtenidas se estabilizan formandose LPG como subproducto. Enseguida las
gasolinas pasan a hidrodesulfuracién y a reformade y en ambos procesos se
generan licuables. ’
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Los vapores y licuables formados se tratan y fraccionan, obteniendo producte del gas
L.P. consislentes en propano, butano e isobutano.

El residuo de la destilacion primaria se somete a una destilacién al vacio,
obteniéndose como productos principales aceite ligero, intermedio y pesado y como
carga a plantas cataliticas gaséleo ligero y pesado. En 1a planta catalitica se generan
gasclinas de alio indice de octanc como preducto principal y gas L.P. como
subproductos consistentes de propano, propileno, butanos y butilenos.

[.5.3 PROCESOS PETROGUIMICOS.

Durante la elaboracion de diferentes productos de la petroguimica tales como el
etileno, cumeno, butadieno y la alquilacion de bulilenos, se genera como
subproducto el gas L.P. con productos tales como el propano, propileno, propano-
propileno, butanos, butano-butiteno e isobutano.

Tipos de Gas LP.

El gas licuado del petréleo o LPG, es una mezcla de hidrocarburos producidos
durante el procesamiento de gas natural, de sus condensados y durante la refinacion
comercial del petrdleo. Las normas internacionales ASTM D1835 y GPA estandar
2140 reconocen cuatro tipos basicos que son los siguientes:

-Propano comercial.- Es un producto hidrocarburo combustible con mayor
porcentaje de propano (C3Hg) y/o propileno {CsHg) que por su mayor volatilidad
se utiliza paricularmente en estaciones y dreas geograficas de temperatura
ambiente baja.

-Butano comercial.- Es un producto hidrocarburo combustible con mayor
porcentaje de butanos y/o butilencs que por su menor volatilidad se prefiere su
uso en estaciones y areas geogréficas en que prevalecen climas calidos.

-Mezclas comerciales de propanoc-butano.- Es un producto hidrocarburo

combustible constituido de una mezcla de propanc y butanos que por sus
caracteristicas puede ser utilizado en climas templados. En México, las mezclas
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70-30% en volumen de propano-butano se pueden utilizar praclicamente en
todo el pais.

-Propanc para usos especiales.- El Propano HD-5 (GPA) o “SPECIAL DUTY”
{ASTM), es un producto de alla calidad cuyo componente principal es el
propano, y de caracteristicas antidetonantes superiores que lo convierlen en un
excelente combustible para maquinas de combustién interna.

- En el punto .1 se menciona la descripcién actual de la terminal Maritima de Dos
Bocas Tabasco y los problemas ocasionados por el sistema de compresién existente,
por tal motive en el capitulo Il se establecen algunos criterios y lineamientos para la
seleccion del sistema de compresidn.



CAPITULO Il

ESTABLECIMIENTO DE LINEAMIENTOS Y DEFINICION DE
CRITERIOS.
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ESTABLECIMIENTO DE LINEAMIENTOS Y DEFINICION DE CRITERIOS.
i.1. SISTEMA DE COMPRESION.

Actualmente en Plataformas Marinas se lleva a cabo la separacioén de gas-crudo en
dos fases de operacién:

En la primera fase se tienen dos etapas:

En la primera etapa se tiene una presion de operacién de 9.0 kg/ern® man. y en la
segunda etapa una presién de 1.3 kg/cm? man., figura 7.

En la segunda fase se tienen dos etapas de separacién:

En la primera etapa se separa la mezcla liquido-vapor a una presién de 3.5 kg/cm?
man., y en la segunda etapa se estabiliza a una presidn de operacién de 1.3 kg/cm?
man. {figura 8).

Platatorma Marina

1
:
' Gas a Planias
o i Gas a Plantas
Petrogquimicas

Crudo a
Estabilizacién en Dos
g Bocas, Tabasco

Fig.7. Primera Fase de Separacion Gas-Liquido.(B)
El crudo separado se envia a estabilizacion a la Terminal Maritima de Dos Bocas,

donde se obtienen vapores a una presién cercana a la atmosférica (de 2 a 3 Ib/pig?
man.(Figura 8).
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A estas condiciones de presién dificiimente el gas llegaria a los ceniros
petroquimicos. Por lo anterior, es necesaric la implementacién de un sistema gue
permita proporcionar la energia necesaria.

Los elementos del sistema de compresion como se ha establecido son:

Compresores, separadores gas-liquido, enfriadores (enfriadores con aire) y bomba,
como se puede ver en la figura 8.

FASE 2

Das Bocas, Tabasco

Crudo de
Platalomna

[ s =

Fig. 8. Segunda Fase de Separacion Gas-Liguido y Sistema de Compresion.®

A continuacién se mencionan las caracterislicas mds imperantes asi como la
seleccién de los elementos del sistema de compresién,
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il.1.1 TIPOS DE COMPRESORES,
Generalidades de aplicacion.

Los compresores tienen una aplicacién importante y fundamental en los procesos
industriales, su funcién es incrementar la presion de las corrientes gaseosas. La
presidn de succion, asi como la diferencial de presién puede variar desde unas
cuantas libras a varios miles de libras, los voldmenes manejados van también desde
unos cuantos hasta miles de pies cubicos por minuto,

La industria requiere de compresores para varios propdsitos, entre estos estan:

= Para transmitir polencia, como seria la compresién de aire para operar
herramientas neumaticas.

» Para proveer aire a la presién requerida de combustién.

= Para transportar y distribuir gas, como seria en la linea de gas natural,

+ Para circular corrientes gaseosas a través del proceso.

= Para producir condiciones mas favorables en reacciones quimicas.

» Para aplicaciones criogénicas y ciclos de refrigeracion,

l.os compresores se clasifican segun su principio de funcionamiento en dos tipos, los
cuales son: A} Compresores de desplazamiento positive y B) Compresores
Dinamicos (figura 9).

A) Compresores de desplazamiento positivo: Son unidades donde el
incremento de presion se logra al introducir el volumen de gas en un espacio
determinado que posteriormente es reducido por medios mecanicos.

Se clasifican en reciprocantes y compresores rotativos.

Compresores Reciprocantes.

El compresor reciprocante es una unidad, donde la presion sobre el fluido se
desarrolla dentro del cilindro, por la accién de un pistdn en movimiento.
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Usualmente son de baja capacidad, desarrollan altas presiones y tienen la
caracteristica de que la densidad del gas a comprimir no tiene efecto en la elevacion

de la presion, debido a que el incremento se cbliene en el cilindro por compresién

positiva a través del movimiento del pistdn. Ef compresor reciprocante a velocidad

constanle provee la misma elevacion de presién cuando el gas a manejar varia en su

peso molecular. Esta caraclerislica es relevante, ya que para compresores
centrifugos el rango de densidades es un factor vital para su disefio.
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Fig.9. Clasiticacién de Compresores.®

Los compresores reciprocantes cubren rangos de capacidades pequenas

aproximadamente de 5 a 10 millones de pies clbicos por dia. Se encuentran
disponibles compresores mdas grandes, pero generalmente no se desean en los
procesos, debido a que el tipo centrifugo es preferible.
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El ndmero de etapas de compresion es principalmente una funcién del aumento de
temperalura, a través de cada elapa. El ndmero de elapas debe seleccionarse con
reiacion a la ternperatura de descarga, usualmente el limite es alrededor de 250 6
275 °F por efapa.

La relacién total de compresion es detemminante para obtener una primera
aproximacién del nimero de etapas.

Si la relacion es alta para una etapa (y=3.0 a 3.5 ver tabla 1.0}, entonces deberan
ulilizarse dos 6 mas etapas de compresion.

El rango de presion por etapa estd limitado por el disefio de las valvulas del
compresor a 1000 psi o menos.

La mayoria de los compresoies reciprocantes son accionados por motores eléctricos
a fin de proporcionar velocidad constanie.

Los compresores reciprocantes son los equipos mas eficientes para muchas
aplicaciones; se pueden adaptar con dispositivos de control de capacidad para
mantener su rendimiento a cargas parciales. Puede fabricarse para manejar
cualquier tipo de gas, aun con problemas de corrosion.

En la succion se instalan filtros para remover impurezas ya que estos generalmente
deberan trabajar con gas limpio. Normatmentse, la salida del gas del compresor es de
forma intermitente.

Compresores Rotativos

Los compresores rotalivos son maquinas menos conocidas y menos populares; han
sido creadas para ulilizarse en relaciones de compresién variables, amplio rango de
capacidad; y operacion a velocidades de molor eléctrico. La aplicacion tipica de los
compresores rotativos se encuentra entre la capacidad de los compresores de
reciprocante y los compresores centrifugos y axiales.

Se consideran compresores rofativos los siguientes tipos:

Temillo, I6bulo recto, paleta deslizable y pelicula liquida, los cuales se describen a
continuacion:
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« Compresor de tornillo. Fue adaptado originalmente para trabajar con gas seco, sin
humedad y libre de particulas extranas. Estas unidades son usadas para manejo de
gas de desecho. La temperalura de descarga de este tipo de compresores se limita
a 340°F - 450°F para prevenir la deformacian de la carcaza.

« Compresor de Iébulo recto. Es particularmente eficiente para servicio de vacio. El
comportamiento optimo para una simple etapa se efectia a 23 pulgadas de
mercurio, ¥ de 28 pulgadas para operacion en dos elapas.

» Compresor de paleta deslizable. Un compresor de simple etapa, puede efectuar un
vacio de 28 puigadas de mercurio, o elevar la presién a 50 psig; el de dos etapas
puede comprimir aire a 250 psig.

»Compresor de Pelicula liquida. Este tipo de compresor s unico, ya gue combina
una accién centrifuga scbre el liquido sellante, para crear una accién tipo
reciprocante de este liquido, sobre el gas o vapor que esta siendo manejado.

El compresor es usado para el manejo de gases corrosivos y volatites en las plantas
petroquimicas; para gases exotérmicos como oxigeno y acetileno, y para
aplicacicnes de alto vacio.

B8) Compresores Dinamicos: Son unidades de flujo constante en donde el
incremento de presion se oblienen al transformar la energia cinética del gas en

presion.

Los compresores de tipo dindmico se clasifican a su vez en compresores centrifugos
y compresor axiales. A continuacién se mencionan sus principales caracteristicas.

Compresores Centrifugos.
Los comprescres centrifugos han llegado a ser en los dltimos afios en la industria
el tipo mas popular, debido a bajo mantenimiento y por proveer largos periodos de

operacién.

Los compresores centrifugos son esencialmente de capacidad variable y presion
constante, es decir, es un compresor dinamico de flujo continuo.
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lLos compresoras centrifugos se utilizan para capacidades medianas entre 10 y 25
millones de pies cibicos por dia.

En un compresor centrifugo se produce la presién al aumentar la velocidad del gas
que pasa por el impulsor y, luego, al recuperarla en forma controlada para producir
el flujo y presidén deseados.

L.os compresores centrifugos cuando se operan a velocidad variable pueden entregar
una capacidad constante a presion variable, una capacidad variable a presion
constante o una combinacién de capacidad y presion variables.

Basicamente, el funcionamiento de un compresor centrifugo, a velocidades
diferentes de la de diseno, es tal que la capacidad varia directamente con la
velocidad.

Compresores de Flujo Axial.

Los compresores de flujo axial son de capacidad constante y presion variable; se
encuentran disponibles para flujos de 30 a 60 millones de pies cubicos por dia (a las
condiciones de entrada). Se emplean los axiales para flujos mas grandes que los
centrifugos, en estos comprasores, el flujo de gas es paralelo al eje del compresor y
no cambia de sentido como en los centrifugos de flujo radial. La carga por etapas del
axial s mucho menor (menos de la mitad) que la de una del tipo centrifugo; por ello,
la mayor parte de los axiales son de cierto numero de etapas en serie,

Se utilizan unicamente para aire o gases limpios, ya que son mas susceplibles de
depositos, corrosidn y erosion en los dlabes que los centrifugos.

La relacién de presion maxima por etapa estd limitada por la temperatura de
descarga que es de 600 °F. Los centritugos tienen un limite mas bajo debido a que
tienen diafragmas entre los impulsores, cuyas terminales se dilatan radialmente
debido al aumento de temperatura del gas comprimido.

Los comprescres anteriormente mencionados requieren menos mantenimiento que

los compresores reciprocantes, por esta razon, se utilizan compresores de tipo
centrifugo o axial para manejar el flujo total.
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i.1.2 SELECCION DE COMPRESORES.

Es diticil e inadecuado generalizar acerca del uso de diferentes tipos de equipo para
una aplicacion especifica.

Por ejemplo, el compresor de pisién es el mas indicado a usarse para diferenciales
de presion altas y para manejar volimenes desde bajos hasta moderados. El
compresor centrifugo resulta mas apropiade para volimenes grandes y una
moederada diferencia de presion. El compresor rotatorio, tal como el tipo de Idbulo,
puede ser el mas indicado a usarse cuando las presiones sean tan bajas que no
resulte econdmico el compresor de pistén o para volimenes tan pequefios que no
sea adecuado usar el compresor centrifugo.

La identificacion del comprescr apropiado para algin servicio en especial, es
determinada bdsicamente por dos parémetros: el Hlujo a manejar y la presion de
descarga requerida. En la fig. 10 se cbservan los rangos de aplicacion de los
diferentes tipos de comprescres, en base al flujo de entrada y la presién de
descarga.

Como se observa, existen puntos de operacién que pueden ser cubiertos por
diferentes tipos de compresores; en casos donde més de un tipo de compresor
puede cumplir con el servicio requerido, 1a decision se toma en base a coslos,
mantenimiento (se sabe que los compresores centrifugos requieren de menos
mantenimiento que los compresores lipo reciprocante), espacio, experiencia y
confiabiliad de la operacién del compresor.

Antes de proceder a seleccionar o especificar un compresor de varias etapas, es
importante revisar la elevacion de la temperatura durante la compresion.

Si ta temperatura de descarga es superior a 350 °F, significa que se requiere enfriar
la corriente del gas antes de llegar a su presién de descarga a fin de evitar
problemas con los materiales de construccion del compresor. Los interenfriadores se
utilizan para tal fin.

Para la definicién del numero de etapas es de vital importancia, abordar y entrar en
detalle de lo que es la relacidn de compresién. A continuacién se describe el criterio
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de relacidn de compresién para obtener el nimero de elapas en la compresion del

gas.
5
3 10
PRESION DE
DESCARGA
PSIA \
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\
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Fig.10. Rangos de Aplicacidn de Compresores.“a’

I.1.3 CRITERIOS DE RELACION DE COMPRESION (DETERMINACION DEL
NUMERQ DE ETAPAS DE COMPRESION).

La presion de descarga entre la presion de succion es la relacién de compresion y es
el principal criterio para obtener el nimero de etapas en un sistema de compresion.

El nimero de etapas de compresién también depende del aumento de temperatura a

través de cada etapa. Sila relacién de compresion total es grande para una sistema
de compresién, sera necesario utilizar varias etapas en el sistema y estas deben
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seleccionarse con relacién a la temperatura de descarga (usualmente el limite es
aproximadamente de 250 a 275 °F por etapa).

En la siguiente tabla se muestran los rangos de relacién de compresién segun el tipo

de compresor.

Tipo de Compresor Presion de Descarga (PSIA) | Relacion de Compresidn
Comercialmente maxima por Etapa, maxima
aproximada aproximada
Reciprocante 35,000-50,000 10
Centrifugo 3,000-5,000 3.0-4.5
Rotatorio 100-130 4
Axial 80-130 1.2-1.5
Tabla 1 Datos de presién de descarga y la relacién de compresién para los

diferentes compresores.

I1.1.4 SELECCION DEL TIPO Y DETERMINACION DEL NUMERO DE ETAPAS
PARA EL COMPRESOR DEL SISTEMA DE COMPRESION DE DOS
BOCAS, TAB.

De acuerdo a los tipos de compresores que existen y si se utiliza 1a figura 10 con los
datos de presion de descarga y flujo de gas a utilizar, el comprescr que se ajusta al
proceso son los compresores cenfrifugos. Debido a que las cantidades de gas que
se manejan en esta evaluacion son medianas, ademas, una ventaja que se liene es
que se puede operar el sistema a una velocidad variable lo cuai lleva a producir
carga constante y presion variable o viceversa, 0 una combinacién de ambas.

Como ya se menciond, se requiere de un menor mantenimiente para compresores
de tipo centrifuge que para compresores reciprocantes.

El compresor de tipo axial no se selecciond ya que su uso estd limitado para gases
limpios o aire.
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Para e! caso de estudio se interesa obtener el nimero de etapas de compresion en el
sistema; et cual va a depender principaimente de dos condiciones, primero de la
presion a la cual se suministra el gas, o condiciones de succién del compresor (P1),
segundo, la presion a la cual se va entregar el gas, o condiciones de descarga (Pz),
es decir la presion necesaria para que el gas llegue a su destino, como se puede
ver en la fig. 11.

P, SISTEMA P,
—_ DE
GAS COMPRESION GAS

Fig.11. Condiciones Principales del Sistema de Compresién.

En la definicion del sistema es necesario obtener la relacién de compresion
adecuada, que esta en un rango de 3 a 4.5 de acuerdo con la tabla 1 para un
compresor de tipo centrifugo, por otro lado, en esie rango las temperaturas de
operacioén varian de 320 a 340 °F.

Si se tiene gue la presién de succidn es P,=0.12 kg/cm?® man.=16.4 psia y la presion
de descarga es P»=9.8 kg/cm? man=154.1 psia.

La relacion de compresion es de:

Po P: 1341

=—=9

Ps P 164

Como puede verse, la relacién es muy alla, rebasa el rango definido, lo que
ocasionaria incrementos considerables de temperaturas y provocaria dafios
mecanicos al compresor.

De esta manera se sabe que no aplica al sistema una etapa de compresion,
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Ahora bien, si se consideran dos etapas de compresién para el sistema, las
relaciones de compresion para cada etapa serian de la siguiente forma (fig. 12):

Fig. 12. Dos Etapas de Compresion.

Se conoce la presion de succién y la presion de descarga del sistema (P y Pa):
P: P4
P P

Antes de la succion de la segunda etapa de compresion se considera una caida de
presién de 10 Ib/plg? maxima permisible debido al intereniriador y al separador gas-
liguido (se indica en los criterios aplicados a! proceso).

Se tiene que la presidn dos es:
P:=P:+ AP P2 = Pa+10 psi
Despejando la presion tres se tiene: Py=P: - 10psi

Suslituyendo en la relacién de compresién:
PP B _ P
| P P2 -10psi

Resolviendo la ecuacién se obtiene la presion dos y sustiluyendo este valor la
presion tres se conoce:

P2 =57.6 psia Pa = 57.6—10psi = 47.6 psia
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Las relaciones de compresion son de:
Py 576 Ps 1668 _

—= =35 —=——==35
Pr 164 P: 476

Como puede observarse, la relacion de compresién para cada una de 1as elapas esta
dentra del rango aceptable, y ademas son iguales lo que permite pensar que sdlo se
requiere un accionador para ambas elapas.

De acuerde a lo anterior y considerando que la temperatura a la descarga no debe
exceder de 350 °F, se debe considerar un enfriador de interetapas para enfriar el
gas. Al efectuar este enfriamiento se producen condensados, por lo que también se
debe incluir un separador después del enfriador para eliminar los condensados vy el
agua obtenidos, y asi evitar que lleguen liquidos al campresor, los cuales podrian
ocasionar dafios severos al compresor y paros frecuentes en el sistema.

Pe acuerdo al analisis anterior, el sistema de compresién serd en dos etapas
utilizando compresor tipo centrifugo.

A continuacién se mencionan los diferentes tipos de separadores gas-liquido, con la
finalidad de seleccionar el tipo de separador que mas convenga a las necesidades
del sistema.

.2 RECIPIENTES SEPARADORES.
Uno de los equipos de mayor importancia por sus vastas aplicaciones son los
recipientes separadores. Son recipientes a presion y su principal funcion es la
separacién de las dos o mas fases de una mezcla, proporcionando el volumen

requerido para la separacion debida a las diferencias de densidades de las fases.

Normalmente son tanques cilindricos con tapas planas o curvas, dependiendo de la
presién y pueden ser horizontales o vericales.

De acuerdo al tipo de fluidos que se manejan, los recipientes separadores se
clasifican de la siguiente manera (figura 13):
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a) Recipientes separadores liquido-liquido.
b} Recipientes separadores vapor -liquido.
¢} Recipientes separadores liquido-liquido-vapor.

Tiempo de residencia.

En el recipiente debe existir cierto volumen minimo a fin de poder absorber o
amortiguar las oscilaciones, alteraciones, interrupciones, etc., del equipo anterior al
recipiente en cuestion y asi facilitar la operacicén y regulacion de la unidad posterior.

Este volumen se cuantifica en forma de tiempo de residencia del liquido en el
recipiente y se define como el tiempo requerido para vaciar el liquido comprendido
enire el nivel maximo y el nivel minimo. Asimismo, este es el tiempo que se dispone

para tormar una accion correctiva.

Separadores i

tiquido-Liquido :

|

Vapor-Liquido Liquideo-Liguido-Vapor F

|

Harizontal

Vertical

Relacion UD.

Una de las actividades de los ingenieros quimicos es seleccionar el tamaiio de los

Fig. 13. Tipos de Separadores.”

)

recipientes a presion de acuerdo con los siguientes criterios.
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Tomando en consideracidn los factores generalizados de costo, involucrados en la
fabricacion de los recipientes, varias relaciones longitud/diametro han sido
propuestas para el dimensionamiento de los recipientes minimizando los costos.

Estas relaciones son aplicables en un intervalo de tamano de recipientes, pero su
uso es limitado debido a numerosoes factores que intervienen en el analisis del costo
y la fabricacién de los mismos.

En fa siguiente tabla se muestran las relaciones de L/D recomendables para el
diseno de los recipientes de acuerdo a la presién del sistema.

P Disefio (Psig) LD E
100 0 menor 3 :
101-300 4 =

_ 301-600 5

Tabla 2 Relacién de /D de acuerdo a la Presién de Operacion.!”

En términos generales la relacion L/D para cualquier tanque de proceso se encuentra
enelrangode 1<1/D<5.

A continuacion se describen las caracteristicas de cada uno de los tipos de
separadores, asi como algunos criterios de disefio y sus principales aplicaciones.

I.2.1 RECIPIENTES SEPARADORES LIQUIDO-LiQUIDO.

Este tipo de recipientes se emplea para separar por gravedad dos liquidos
inmiscibles de densidades diferentes, esencialmente libres de vapor.

Para lograr una buena separacion, el tiempo de residencia para una fase liquida
debe ser mayor que el tiempo requerido para romper la emulsién de ambas fases es
decir, el tiempo de asenlamiento. Los recipientes horizontales proporcionan una
relacion tiempo de residenciaftiempo de asentamiento mayor que los recipientes
verticales. Por lo tanto, los tanques separadores’ liquido-liquido normalmente son
horizontales, como se muestra en la figura 14.
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3
b
x 3
Didmetio Lig. ligero interfase I
Lig. pesado
v q P_ b
R { 1
! Longitud 4
4
T ]

Fig. 14. Separador Liguido-Liquido
Las aplicaciones de proceso tipicas que requieren separadores liquido-liquido son:
-Sistemas de Lavado Caustico de hidrocarburos.
-Sistemas de Lavado acuoso de hidrocarburos
-Sistemas de Extraccidn por soiventes
-Sistemas de Endulzamiento de liquidos.
1.2.2 RECIPIENTES SEPARADORES VAPOR- LiQUIDO.

Las funciones principales que se asignan a estos equipos son:

a) Separar la mezcla liquido-vapor que se alimenta a una unidad de proceso, para
entregar vapores sustancialmente libres de liquido a otras unidades de proceso.

b} Proporcionar un tiempo de residencia a la fase liquida separada.
Los separadores vapor-liquide, pueden ser (Figura 15):

a) Venricales
b} Horizontales.
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Su posicién dependera principalmente de:

1,-Relacién de flujo masico de vaporfliquido. Se prefiere el uso de separadores
verticales para el manejo de mezclas con refacion de flujo masico de vaporfliiquido

mayor que 1 (Wy/W_ >1).

2.-Los separadores horizontales, son preferidos para manejar mezclas con una

refacién de flujo masico de vapor/liquide menor que 1 (WywW/Wy <1).

También dependerd en segundo términe de {a disponibilidad de espacic y del costo

del equipo.

La determinacién del tiempo de residencia depende del tipo de recipiente y de la
operacién que se esté efectuando en él, asi como de la instrumentacién y varia
desde 5 hasta 25 minutas. Algunos ejemplos de tiempos de residencia se dan a

continuacion.”

Servicio

Tiempo de residencia (min.)

Un separador vapor-liquido entre una 4

unidad de separacidén de alta presidn y

otra de baja presion.

Un tanque de destilado que actia 5

unicamente come acumulador de reflujo

Tanques separadores a la succion del 2-i0
compresor.

Separador vapor-liquido de alimentacién 25

a un reactor.

Las aplicaciones tipicas de los separadores vapor-liquido son:

-Acumuladores de reflujo.

-Tanques de vaporizacion instantanea (Flash).

-Tanques de succidn del compresor.

-Separadores de arrastre para sistemas de manejo de gas combustible.

-Tanques de purga.




-Tanques separadores de agua o condensados.

Separador Horizontal

x
Didmetro Lig. ligero Interfase

Liq. pesado
v q. pe:

Longited

Separador Verical

Longitud

*
Digmetro

= T -

Fig. 15. Separadores Vapor-Liquido Horizontal y Vertical

Otra variedad de los separadores liguido-vapor se presenta cuando dos liquidos
inmiscibles se tienen presentes con vapor.

1.2.3 RECIPIENTES SEPARADORES LIiQUIDO-LIQUIDO -VAPOR.
La funcion principal de este tipo de recipientes es:

a) Separar los liquidos arrastrados o contenidos en la fase vapor de una corriente
que consiste en una mezcla liquido-liquido-vapor, para entregar vapores
sustancialmente libres de liquido a olras unidades de proceso. Asi como la
separacidn por asentamiento de dos fases liquidas inmiscibles de densidades
marcadamente diferentes, las gotas de la fase pesada tienen una tendencia a
caer y a separarse de la fase ligera bajo la influencia de la gravedad.
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b) Proporcionar un tiempo de residencia a la fase liquida, normaimente la ligera, el
cual debe ser mayor o igual al tiempo de sedimentacion de las dos tases para
lograr la separacion de dos liquidos inmiscibles.

Normalmente la posicidon de estos recipientes es horizontal cuando la cantidad de
fase fiquida es considerable frente a la fase vapor. Eslos recipientes pueden estar
provistos de una piema cuando la fase pesada se encuentra en pequenas
cantidades; y una maila eliminadora de niebla.

No es practico emplear un tanque vertical para separar un vapor y dos fases liquidas
a causa de que generalmente se necesitan internos auxiliares para efectuar una
buena separacion del liguido. Este equipo extra frecuentemente hace el costo mayor
que el de un recipiente horizontal; es también frecuente que el recipiente vertical sea
mayor en didmetro. Los tanques horizontales generalmente son mds pequefios que
los verticales para el mismo servicio,

Los separadores gue involucran la fase vapor pueden estar provistos de accesorios
internos para prevenir arrasires de liquido, garantizando su buen funcionamiento,
ademas de minimizar sus dimensiones, de estos accesorios se puaden citar los
sigutentes;

a) Mallas eliminadoras de niebla.- Estas impiden el arrastre de gotas de liguido por
el flujo de vapor {causada por alta velocidad de la fase vapor o por una limitacion
del equipo en cuanto al drea requerida para el vapor),

b) Coalescedores.- Estos permiten la aglomeracion de las particulas de una fase
dispersa, con lo que facilita la separacién.

¢) Rompedores de vérices {0 de remolinos).- Impiden que los gases o vapores
entren a la corriente de salida de liguido en el recipiente con lo que se evitan
problemas de operacién en equipos corriente abajo.

d) Mamparas de Choque.- Son empleadas para disminuir la velocidad del fluido y
facilitar la separacién del liquido y el vapor.
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I.2.4 SELECCION Y CRITERIOS DE DISENO DE LOS SEPARADORES PARA EL
SISTEMA DE COMPRESION DE DOS BOCAS.

La compresion de gas para el caso de estudio se lleva a cabo en dos etapas, como
se determino con anterioridad, en la succién de la primera etapa de compresidn se
debe incluir un separador vapor-liquido, con la finalidad de separar completamente fa
fase liquida presente y proteger de dafios mecanicos al compresor, ya que &l vapor
proveniente de la estacidén de compresion trae consigo arrastres de crudo,

Debido a que no existe un control adecuado en la estacion de estabilizacion, se
tienen fluctuaciones en la cantidad de crudo arrastrado en la corriente de vapor que
llega al sistema de compresion, por lo que en el separador en la succidn de la
primera etapa de compresién se debe disponer de un volumen suficiente para
contener el ¢rudo separado y ademas para poder controlar la descarga del crudo
recuperado, el cual se bombea mediante un control ON/OF que se activa cuando el
nivel del liquido ene ) tanque alcanza un nivel cercano al maximo, por lo que se
propone un recipiente tipo horizontal.

A la descarga de la primera etapa de compresién al aumentar la presién se
incrementa la temperatura por lo que se debe enfriar el vapor, mediante un enfriador
interetapa para no danar los sellos del compresor de segunda etapa. Debido al
enfriamiento se forman condensados para lo cual se debe seleccionar un separador
vapar-liquido, es de tipo vertical debido a que la cantidad de vapor es mayor que la
cantidad de liquido a separar de acuerdo al criterio de la relacién de flujo masico del
vapor y liquido, es mayor que la unidad. Las dimensicnes del separador estan
determinadas por la velocidad del gas.

A la descarga de la segunda etapa de compresion se debe seleccionar un separador
liquido-liquido-vapor debido a que en el enfriamienio previo a este, existe la
formacién de condensados y agua.

Para este caso se debe seleccionar un recipiente tipo horizontal ya que se manejan

dos fases liquidas, ademas estara provisto de una piema en el recipiente con la
finalidad de separar el agua de los condensados.
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Para los dos separadores vapor-liquido de tipo horizontal del sistema de compresién
se sigue el criterio de una L/D=3 de acuerdo a la presion de operacion del sistema,
concordando con fa tabla 2.

En las memorias de cdlculo se aplica lo aqui establecido.

.3 EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

Los equipos de transferencia de calor se pueden designar por su funcion, en los
siguientes tipos:

EQUIPO FUNCION

Condensador a) Condensa tedos los vapores de entrada
{compuesto puro o una mezcla).
b} Condensa iodos los vapores condensables, y
enfia  a esa termperatura los gases
incondensables

Condensador Parcial Condensa solo parte del total de los vapores que
entran, el liguido condensado se extrae como reflujo
o como rnezcla fraccionada, el vapor sale de la
unidad hacia un segundo condensador ¢ alguna otra
parte del proceso.

Enfriador Enfria la corriente de proceso usualmente con agua
pero puede ser aire o alglin ofro fluido de proceso.

Soloaire Enfria la corriente de proceso con aire.
Enfriador con Enfria una corriente de procesc mediante un
Refrigerante (Chiller) refrigerante a una temperatura menor que la del

agua de enfriamiento, puede ser con agua helada o
un refrigerante tal como el fredn, propileno,
amoniaco, eic. ’
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Evaporador

A

Vaporizador

Reboiler

Calentador

Generador de Vapor

A) Evapora un fluido de proceso con algin medio
de calenlamiento tal como vapor.

B) Evapora un refrigerante tal como amoniaco,
propileno, etc,, mientras enfria o cendensa un
fluide de proceso. Usualmente el refrigerante
fluye por ei lado de la coraza del intercambiador.

C) Evapora parte de una mezcla de proceso
mientras concentra el liquido remanente.

Vaporiza o evapora toda o parte de la alimentacién a
la unidad con un medio de calentamiento, tal como
vapor, aceite térmico, efc.

Ebuile un liquido con un medio de calentamiento en
un ciclo de recirculacidn, fa alimentacién puede fluir
mediante:

A) Circulacion forzada: se bombea e! liquido a
través de los tubos vaporizande la mayor parie
del fluido que sale.

B} Circulacién natural o termosifén: se obtiene la
circulacion natural del medio en ebullicidon al
maniener una carga hidrostética suficiente del
liquido, vaporizando parte del Hluido que sale.

Calienta un fluido (afiade caloer sensible) pero no lo
vaporiza, excepto por el efecto de la temperatura
sobre la presion de wvapor. El medio de
calentamiento es usualmente vapor, aceite térmico
un fiuido similar que condensa a una presion y
temperatura deseada, suministrando su calor latente
al fluido (gas ¢ liquido).

Produce vapor a partir de condensado ¢ agua de
alimentacion a calderas mediante la combustion de
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un combusiible o un gas de desperdicio en un
equipo a fuego directo.

Intercambiador Realiza una funcién doble: 1) calienta un fluido frio
por medio de 2) el use de un fluido caliente, que se
enfria.

I.3.1 SELECCION DEL TIPO DE ENFRIADOR PARA EL SISTEMA DE
COMPRESION DE DOS BOCAS,TAB.

El equipo de intercambio térmico que usualmente se utifiza en sistemas de
compresion es basicamente equipo de enfriamiento y se usa en las interetapas de
compresion (descarga de cada etapa de compresidn), ya que la relacion de
compresion por etapa esta limitada par Ja temperatura de descarga.

Para tal servicio se puede utilizar Agua de Enfriamiento (torre de enfriamiemto) & Aire
(solcaire).

El uso de agua como medio de enfriamiento depende principalmente de la
temperatura de bulbo humedo del lugar, ya que la temperatura minima del agua para
poder enfriar es mayor o igual a la temperatura de bulbo humedo, asi como también
de la temperatura a la cual se desea enfriar el fluido de proceso, es decir si el rango
de temperaturas del agua (temperatura de entrada 32 °C, temperatura de retorno 42
°C) lo que permite enfriar et fluido de proceso. Generalmente el rango de
enfriamiento para el fluido de proceso es de 40°C a 50°C.

Los enfriadores con agua se abaslecen generalmente de una torre de enfriamiento.
Por io tanto para la seleccién del equipo de enfriamiento se debe tomar en cuenta,
ademas de la adicion de una torre de enfriamiento un sistema de tratamiento para el
agua, dependiendo del tipo.

Ei cambiador de calor enfriado con aire (soloaire) es un equipoe que se uliliza para
eliminar calor de una corriente de proceso, en servicios de enfriamiento o

condensacion, transfiriendolo directamente al ajre atmosférico.
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Es un equipo que consiste de tubos aletados, una estructura para sostener las partes
componentes y una serie de accesorios que en conjunto forman el equipo. Por dentro
de los tubos se hace pasar el fluido de proceso que se desea enfriar. Por fuera, se
hace pasar una corriente de aire por medio de un ventilador de aspas reduciendo la
temperatura del fluido de proceso hasta algln punto cercano a la temperatura del
bulbo seco del aire.

Ef uso de aire como medio de enfriamiento depende de la temperatura de bulbo seco
del lugar, asi como de la energia eléctrica y del espacio dispanible, y si el proceso lo
permite, es decir, si se requiere enfriar un fluido a 30 °C y se tiene un eniriador de
aire que sélo enfria hasta 50 °C, no se podra utilizar este equipo para enfriar el fluido.
El rango de enfriamiento es de 52 °C a 60 °C.

Los enfriadores con aire se hacen especialmente atractivos en lugares donde el agua
es escasa o donde el tratamiento de la misma resulta muy costoso.

Para este sistema de compresion se ulilizardn enfriadores con aire, ya que el
proceso lo permite, aunado a esto se cuenta con suficiente energia eléctrica en la
terminal para el accionador, en cambio si se ulilizara el agua como medio de
enfriamiento, se tendria que implementar una torre de enfriamiento y un sistema de
tratamiento para el agua lo que implica una inversidn mayer, fo cual no es
conveniente, si se tiene ia opcién de utilizar otro medio de enfriamiento con un menor
costo.

Aunado a esto, aunque esle equipo requiere de una inversién inicial mas elevada
que el de un enfriader con agua de tubos y coraza para el mismos servicio, sus

costos de mantenimiento y de operacion son menores,

Por ultimo, el equipo para el manejo de liquido en este trabajo es la bomba.

1.4 BOMBAS.

La mayoria de los procesos en la industria quimica requiere del transporte de
liquidos. La bomba es el medio mas comin para el manejo de liquidos, incrementado
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la presidn requerida para fluir a través de una tuberia y lograr la continuidad de un
proceso.

Las plantas modernas de procesos no funcionarian si no fuera por las bombas
mediante las que se mantiene un flujo estable de los fluidos a través de la planta.

La accién de bombeo es la adicion de energias cinética y potencial a un liquido con
el fin de moverlo de un punto a otro. Esta energia hace que el liguido efectue trabajo,
tal como circular por una tuberia o subir a una mayor altura.

.41 TIPOS DE BOMBAS

Las bombas se clasifican en dos tipos: a) de desplazamiento positivo y b)
centrifugas, como se puede ver en la figura 16.

I1.4.1.1 BOMBAS DE DESPLAZAMIENTO POSITIVO.

Las bombas de desplazamiento positivo se dividen en rotatorias, reciprocantes y de
volumen controlado.

A continuacion se mencionan las principales caracteristicas de estas bombas:

Las bombas rotatorias. Mediante su accion rotatoria atrapan por medios mecanicos
al liquido en el lado de la succion y lo libera en el lado de la descarga.

Se utilizan para bajo volumen y se fabrican para capacidades hasta de 2500 GPM.
Asimismo se emplean para liquidos viscosos, con los cuales las bombas centrifugas
no son muy eficaces. La aplicacidén mas importante de las bembas rotatorias es para
liquidos viscosos.

Las bombas reciprocantes se subdividen en bombas de propulsién con pistones o
émbolos y bombas de vapor de accion directa. Estas ultimas aunque ya no son muy
comunes, se pueden tener en cuenta para cierios servicios especializados en que se
emplea vapor como fuerza motriz,
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La mayor parte de las bombas reciprocantes utilizadas en la actualidad producen un
efecto del flujo con pulsaciones, que es una de las desventajas de las bombas de
desplazamiento positivo,

La bomba reciprocante, igual que la rotatoria, se utiliza para presiones altas (100,000
psig o mayores) con disenios especiales ¢ para tuberias especiales para los cuales
no se pueden construir bombas centrifugas. Para viscosidades mayores de 3000
SSU, se debe pensar primeramente en una bomba rotatoria.

Para flujos de alrededor de 100 GPM y con viscosidades de 100 SSU y mayores, se
necesitan bombas de desplazamiento positivo.

&
BomeAs |,
=SS o
DESPLAZAMENTD :
POSITIVO CEENTRIFUGA ;
1 -5
RECIPROCANTE | ROTATIVO 2 VOLUMEN HORZONTAL I VERTICAL ]
! t CONTROLADQ
. v
“Tipo Accitn Directa t ~Engranes |- «Tipa dBEI-TbClD
Tipo Bastidor do i Tormitlo | -Tipa de Diatragma
Potendia H -Lébules ;
-Embolo 6 Pistén [y | Mlabes ]!
-Hortzontal & Vertical ] i

Fig.16. Clasificacion de Bombas. )
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Bombas de Volumen Controlado. Una categoria especial de bombas, que se
conoce como de volumen controlado, dosificadoras o proporcicnadoras, es del tipo
de desplazamiento positivo en la cual el movimiento se transmite desde el motor,
permiten la dosificacién de la cantidad exacta del liquido en el sistema.

11.4.1.2 BOMBA CENTRIFUGA.

Funciona con los mismos principios que los compresores de este tipo, excepto que
el liquido que se maneja es incompresible.

Una bomba centrifuga transforma la energia mecdnica de un impulsor rotatorio en la
energia cinética y potencial requeridas.

La bomba centrifuga es el tipo que mds se uliliza en la industria quimica para
transferir liquidos de todos los tipos —materias primas, materiales de fabricacion y
productos acabados-, asi como también para los servicics generales de
abastecimiento de agua, alimentacién de combustible liquido a quemadores,
circulacion de condensado, etc. Existen en una gama amplia de tamafos, en
capacidades desde 5 GPM vy diferencial de presiones de 2 a 5 Ib/plg? hasta bombas
de 2800 a 10,000 GPM y presién manomeétrica en la descarga de 3000 Ib/plg®. Se
tienen disenos que manejan fluidos hasta de 850 °F altamente volatiles.

I.4.2 CRITERIOS DE SELECCION PARA BOMBAS DE PROCESO.

La seleccion inadecuada de las bombas crea serios problemas en la operacién de
una planta. Por io tanto, el ingenierc debe tener cuidadosa supervision en lo que
respecta a seleccién, compra e instalacion de las bombas.

Las bombas se fabrican en tamafo estandar. Lo fundamental para cada caso es
seleccionar el tamano y el tipo que mas se ajuste a las necesidades de servicio
requeridas. Por lo tanto, resulta de mucha utilidad el contacto que se tenga con los
fabricantes de bombas y con el fin de obtener el beneficio maximo habra que seguir
las recomendaciones del mismo.
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La clave para hacer la seleccién correcta de la bomba radica en el conocimiento det
sistema en que trabajara. El ingeniero que especifica una bomba puede hacer una
seleccion errénea por no haber investigado los requisitos totales del sistema ni
determinar cual debe ser su rendimiento. Ademas, cuando la responsabilidad de la
eleccion estda en manos del representante del proveedor, puede serle dificil
determinar los requisitos totales de operacién.

Por ello, si la primera regla para la seleccidn de la bomba es el conocimiento
completo del sistema ;cémo se puede lograr?. En la industria de los procesos
quimicos, el punto de partida es el diagrama de flujo de proceso y los diagramas de
tuberia e instrumentacion,

Cuando las bombas tienen la succién en recipientes, tambores o domos y con altura
variable por encima de ella, el ingeniere debe encontrar la altura éptima y coordinar
los requisitos para la bomba, en cooperacién con otros ingenieros encargados del
disefio de los recipientes o cimentaciones. Si la bomba se va a instalar en un
sumidero o en una fosa, los factores esenciales incluyen el tamafic correcto de la
fosa.

Cuando la caida de presidn en equipos o en tuberias es parte importante de la
presion total, el ingeniero especialisia podra influir hasta cierto grado en la seleccién
de la carda permisible de la presién tolal. A menudo, cuando se trata de ahorrar en el
costo inicial, el disefiador de la tuberia puede proyectarla de un tamafo que
produzca gran caida de presion. Esto requeriria una bomba de mucha mas potencia
que la requerida para una tuberia mas grande.

Se requieren métodos mas cuidadosos para ia seleccion de bombas para manejar
liquidos volatiles, calientes, viscosos, pastas aguadas y las soluciones cristalinas.

Lineamientos para la seleccién de bombas:

El ingeniero de procesos para la seleccién de una bomba debe tener en cuenta la
gran variedad que hay. Por ellg, vale la pena repetir las siguientes recomendaciones:
1.-Célculo exacto de la carga de la bomba.

2.-Conocimiento basico de los diversos tipos de bombas.

3.-Tomar la decisién del tipo de bomba que se desea.
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La informacion de los fabricantes es de suma utilidad para determinar el tipo que se
debe utilizar y se debe solicitar antes de redactar las especificaciones o enviar las
solicitudes de cotizacion. Se acostumbra enviar hojas de datos de las bombas en las
solicitudes de cotizacion y analizar fas propuestas después de recibirlas, pero sélo
cuando se trata del mismo tipo cotizado por cada fabricante.

Se debe tener en cuenta al seleccionar las bombas el historial de servicio de una

marca de bomba, la preferencia del personal de ia refineria o planta. En la tabla 2 se

muestran las principales caracteristicas de los dos tipos de bombas.

Tipo de Bomba

Principales Caracteristicas

Desplazamiento Positivo:
Reciprocante.

Rotatoria.

Se utiliza para manejar pastas aguadas abrasivas y
liquidas viscosos.

-Para volimenes grandes hasta 2500 GPM.

El costo inicial y de mantenimiento serdn mayores que las
de tipo centrifugo o rotatoria.

Se utilizan para;

-Pastas aguadas cristalinas ligeras y no abrasivas.
-l.iquidos viscosos.

-Volimenes grandes hasta 2500 GPM.

-Para altas temperaturas de bombeo, pero tienen un limite
superior de funcionamiento de 400 °F.

Centrifugas

Se utilizan para:

-Volumenes desde 5 GPM hasta 20 000 GPM.
-Altas presiones.

-Liquidos con viscosidades moderadas hasta 100 cp

Tabla 2 Principales caracteristicas de los dos tipos de bombas.*
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1.4.3 SELECCION DE LA BOMBA DE CRUDO PARA EL SISTEMA DE
COMPRESION DE DOS BOCAS, TAB.

Para el sistema de compresion se seleccionara la bomba centrifuga, ya que para las
caracteristicas del fluido, al ser muy viscoso pero menor a 100 cp se puede ulilizar
éste tipo de bomba, el flujo a manejar esta dentro del rango senalado y la diferencia
de presiones también se encuentra dentro del rango descrito con anterioridad.

Ademas de contar con las siguientes ventajas:

El bajo costo inicial, el flujo uniforme (sin pulsaciones), el pequefio espacio necesaric
para su instalacion, los costos bajos de mantenimiento, el funcionamiento silencioso,
su capacidad de adaptacion para su uso con impulsores de motor ¢ turbina y las
limitaciones de capacidad raramente constituyen un problema.



.5 DEFINICION DE LOS EQUIPOS DEL SISTEMA DE COMPRESION EN DOS
BOCAS,TAB.

De acuerdo a lo analizado anteriormente conviene considerar un sistema de
compresion en dos etapas de acuerdo a la presién de succidn que se tiene y de la
presion de descarga para manejar los vapores recuperados.

También se selecciond un motor eléctrico como accionador del compresor debido a
que se cuenta con energia suficiente para el suministro, en cambio, no se cuenta con
equipo de generacion de vapor que se requiere para utilizar una turbina.

El sistema de compresién estd formado por varios médulos debido a que el
incremento del gas depende de la produccién de crudo en las plataiormas marinas,
el cual aumentara paulatinamente de acuerdo con los pronésticos de la regidn
Marina.

La ventaja de tener un sistema modular consiste en que se tiene mayor flexibilidad
de operacion de los madulos, conforme se vaya incrementando la produccion.

El equipo que forma el sisterma de compresién de acuerdo a la seleccidn realizada en
tos puntos 1.1, 11.2, 11.3 v 1.4 de este capitulo son:

+ Separador vapor-liquido tipo horizontal.

+ Compresor de primera etapa, tipo centrifugo.

+ Interenfriador (Soloaire en la primera etapa).

+ Separador vapor-liquido tipo vertical.

+ Compresor de segunda efapa, tipo centrifugo.
+ Postentriador (Soloaire en la segunda etapa).
+ Separador liquido- liquido-vapor tipo horizontal
+ Bomba de crudo tipo centrifugo.

De acuerdo a la capacidad normal y méxima esperada en la produccion de vapores
{60 y 64 millones de pies cubicos por dia), se recomiendan cince modulos de
compresién con una capacidad cada uno de 15 MMPCSD y una capacidad maxima
de 16 MMPCSD, considerando cuatro modulos en 6peracién y uno de relevo.
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En el siguiente capitulo se elaboran los documentos necesarios para el paquele de
ingenieria basica, basados Unicamente en la ingenieria de proceso del sistema de
compresion definido con los criterios antes mencionados.
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CAPITULO 1l

DESARROLLO DE LA INGENIERIA BASICA PARA EL SISTEMA DE
COMPRESION DE GAS NATURAL RECUPERADO.
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INGENIERIA BASICA DEL PROCESO
Generalidades.

De una forma general, la Ingenieria Basica de un proceso involucra loda la
informacion necesaria para establecer las bases en el desarrolio del proyecto de la
planta. Para emitir esta informacién se necesita elaborar una serie de documentos
en los que intervienen diversas ramas de la ingenierfa, especializadas en procesos,
transferencia de calor, control e instrumentacion, principalmente. Las ramas de la
ingenieria mencionadas y adicionalmente auxiliadas por la Ingenieria especizlizada
en operacion de plantas, son el soporte de la ingenieria de detalle y en
consecuencia, del proyecto en si.

En esencia y a grandes rasgos, las actividades que se deben efectuar para la
ingenieria de Proceso, son las siguientes:

-Elaboracion de las Bases de Disefio

-Elaboracion de la Descripeién del Proceso
-Elaboracion del Diagrama de Flujo de Proceso
-Elaboracion del Balance de Materia y Energia
-Elaboracidn de la Lista De Equipo

-Requerimientos de Ios Servicios Auxiliares
-Dimensionamiento de los Equipos principales
-Elaboracidn de los Criterios de Disefio del Proceso
-Elaboracion de las Filosofias Basicas de Operacion
-Elaboracion de las Hojas de Datos

En este capitulo se da una imroducéi_dn al concepto de las actividades mencionadas
anteriormente para un proceso en general, seguida con su respectiva aplicacién al
proceso de compresion en Dos Bocas, Tabasco.

1.1 BASES DE DISENO.

Generalidades:

Antes de proceder a cualquier caiculo relativo al disefio del proceso es esencial
establecer por escrito una base de datos completa. Esta debe incluir la informacién
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requerida para el proceso, tales como: capacidad, rendimiento, flexibilidad,
ampliaciones a futuro, condiciones vy caracteristicas de alimentacién y productos,
etc. Ademas proporcionar la informacién de servicios auxiliares, condiciones
climatolégicas, localizacién de [a planta, etc.

Las bases de disefio es un documento propercionado por el cliente a la compania de
ingenieria para que esta pueda llevar a cabo el disefio de la planta.

BASES DE DISENQ

Planta; Sistema de Compresion.
Localizacidn: Pos Bocas, Tabasco.

1.0 GENERALIDADES.
1.1 Funcion de la planta.

Los mddulos de compresion {se le llama en este caso modulo a los equipos
que conforman el sistema de compresion, que son los separadores de gas-
liquido, los compresores, los enfriadcres y las bombas de crudo recuperado),
se ubicardn en la Terminal Marilima de Dos Bocas, Tabasco.

Su funcién serd comprimir los vapores generados por la estabilizacién de!
crudo marino ligero y pesado y proporcionar la energia necesaria para su
incorporacion a la estacién de Compresién Cunduacan, aprovechando al
maximo la infraestruciura existente de ductos.

1.2 Tipo de proceso.
Consistira en captacién de crude arrastrado y compresion de gas. El proceso
se llevara a cabo en los médulos de compresidn en tres secciones: Seccion
de captacion de crudo, Seccidén de compresion de gas y Seccion de manejo

de condensados.
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2.0

2.1

2.2

A} Seccidn de Captacién de Crudo.

Al gas proveniente de la Estacién de Estabilizacion se eliminardn los posibles
arrastres de crudo por medio de un separador bifasico y posleriormente este
crudo se regresara a la eslacién por medio de una bomba, estos equipos
estaran integrados al propio médulo.

B) Seccion de Compresion de Gas.

La compresion de gas se llevard acabo en cinco modulos de compresidn,
cuatro en operacién y uno de relevo, cada uno con una capacidad
nominal de 15 millones de pies cubicos por dia (60 2F y 1 atm) de gas de
alimentacion.

Los mdédulos indicados deberdn incluir compresores centrifugos acoplados a
una misma flecha y accionados por molor gléctrico.

C) Seccién de Manejo de Condensados.

Se considera un acondicionamiento para los condensados que se obtienen a
la descarga de los mddulos para su inyeccidn al gasoducto, ya que no se
cuenia con infraestructura para manejarlos independientemente.

El sistema de compresion debera operar adecuadamente para las condiciones
y caracleristicas de las corrientes de alimentacidn y producios que se
especifican mas adelante.

CAPACIDAD, RENDIMIENTO Y FLEXIBILIDAD.

Factor de servicio.

Los médulos de compresién seran disefiados para operar los 365 dias del
ano.

Capacidad y rendimiento.
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2.2.1 Capacidad de disefio,
La capacidad maxima de compresién sera de 16 millones de pies ctibicos por
dia (MMPCSD)} de gas amargo.

2.2.2 Capacidad normal
La capacidad Normal de compresién sera de 15 millones de pies cubicos

por dia de gas amargo alimentado. Para obtener 12 millones de pies cubicos
por dia a la salida de los mddulos de compresion mas sus condensados.

2.2.3 Capacidad minima.
La capacidad minima estard delerminada por la capacidad minima de
operacion satisfactoria de los compresores y serd el 80% de la capacidad
normal de uno de los médulos.

2.3  Flexibilidad.

2.3.1 Los modulos no deberan operar a falla de energia eléctrica.

2.3.2 Se deberan interconectar los sistemas de aire de planta y de instrumentos
para utilizar aire de planta en caso de fallar el sistema de aire de instrumentos.

2.3.3 Los madulos no coperaran a falla de aire.

2.3.4 No se prevén aumentos de capacidad por futuras ampliaciones.
Se deberan tener facilidades para obtener un paro ordenado del sistema.
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3.0

3.1

4.0

4.1

ESPECIFICACION DE LA ALIMENTACION.

Composicion de gas amargo proveniente de la Estacién de Estabilizacion.

Composicion de Gas Amargo

Componente %Mol
Agua(’) 9.390
Acido Sulfhidrico i.724
Bidxido de Carbono 2.417
Nitrégeno 0.158
Metano 19.366
Etano 19.485
Propano 22.685
1-Butano 3.754
N-Butano 10.094
-Pentano 2.546
N-Pentano 2.853
N-Hexano + Pesados 5.528
TOTAL 100.000
Peso Molecular: 39.062
Densidad @ Py T Lb/pie®: 0.1048

Flujo (Caso normal) Lbmol/hr: 1647
(*} Incluye el contenido de agua de saturacién a las condiciones de entrada.

ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS.

Especificacion del gas amargo.
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4.2

Composicién de Gas Amargo

Componente %Mol
Agua 1.240
Acido Sulfhidrico 2.055
Bidxido de carbono 2.958
Nitrégeno 0.197
Metano 23.970
Etano 23.520
Propano 25.852
I-Butano 3.875
N-Butano 9.881
I-Pentanc 2.006
N-Pentano 2.060
N-Hexano + Pesados 2.387
TOTAL i00.000

Especificacion del liquido.

Composicién de liquido

Componente %Mol
Agua 0.118
Acido Sulfhidrico 0.683
Bidxido de carbono 0.431
Nitrégeno 0.007
Metano 1.585
Etlang 5716
Propano 17.226
I-Butano 5.640
N-Butano 18.866
I-Pentano 8.118
N-Pentano 10.396
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4.3

4.4

4.4.1

+ Pesados 31.214

TOTAL 160.000

Agua amarga aceitosa.

Ef agua amarga aceitosa obtenida en los médulos de compresion se enviara a
la planta de tratamiento ubicada dentro de la terminal maritima, esta agua
contiene aproximadarnente 2000 p.p.m de aceite.

Crudo recuperado,

El crudo recuperado en el receptor de liguidos se enviara al oleoducto que va
a la estacion de estabilizacidn.

El crudo recuperado tiene una composicion aproximada de crudo ligero, crudo
pesado o una mezcla de ambos:

Crudo pesado,

Composicion de Crudo Pesado Recuperado.
Proveniente del Tanque Receptor de Liquidos FA-200 AB/E

Componente %Mol
Agua(’) 0.183
Acido Sulfhidrico 0.100
Biéxido de Carbono 0.070
Nitrégeno 0.007
Melano 0.714
Etano 0.731
Propano 1.450
-Butano ' 0.508
N-Butano 1.817
I-Pentano 1.203
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N-Pentano 2.069
N-Hexano + Pesados 91.160
TOTAL 100.000

{*) Incluye el contenido de agua de saturacion a las condiciones de entrada.
4.4.2 Crudo ligero.

Composicion de Crudo Ligero Recuperado
Proveniente del Tanque Receptor de Liquidos FA-200 AB/E

Componente %Mol
Agua(’) 0.180
Acido Sulfhidrico 0.204
Biéxido de Carbono 0.117
Nitrégeno 0.001
Metano 0.404
Etano 1.208
Propano 2.766
I-Butano 0.796
N-Butano 3.227
|-Pentano 1.636
N-Pentano 1.850
N-Hexano + Pesados g7.612
TOTAL 100.000

50 CONDICIONES DE LAS ALIMENTACIONES EN LiIMITES DE BATERIA.

Qrigen: Estacion de estabilizacion.
Alimentacién: Gas de baja presion.
Estado Fisico: Gas.

Presién kg/cm2 man. Max/Nor/Min:  0.21/0.12/0.05
Temperatura °C man Max/Nor//Min:  60/47/44
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6.0 CONDICIONES DE LOS PRODUCTQS A LIMITE DE BATERIA.

Destino: Gasoducto A Planta de Separadores de
a Cunduacan Tratamiento Estabilizacion

Producto: Gas Amargo Agua Amarga Crudo Recuperado

Estado Fisico: Vapor Liquido Liquido

Presion 11.2/9.8/7.0 2.0/2.0/2.0 2.5/2.5/2.5

kg/ecm2 man.

Max/Nor//Min

Temperatura °C 51/51/51 52152152 60/47/44

Max/Nor/iMin

7.0 SERVICIOS AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS. |

7.1 Gas combustible.
7.1.1 Composicién aproximada.

COMPONENTE YeMOL
Agua 0.163
Metano 79.979
Etano 11.062
Propano 5.371
I-Butano 0.709
N-Butano 1.577
I-Pentano 0.419
N-Pentano 0.449
N-Hexano + Pesados 0.271
TOTAL 100.000
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7.2

7.2.1

7.3

Peso Molecular: 20.7
Poder Calorifico Btu/pie® 1143

Presion, kg/cm2 man.: 17.0
Temperatura 2C: 25
Disponibifidad: La requerida.

Aire de instrumentos.

Serd generado dentro del drea de compresidn y lendra la capacidad de cubrir
los requerimientos totales de la instalacion.

Se contard con un sistema general que serd suministrado por dos
compresores accionados por motor eléctrico, une de ellos estara en operacion
y otro en relevo. Este aire sera filtrado y secado posteriormente, para enviarse
a la red de aire de instrumentos.

E! paquete de secado contara con dos recipientes de desecante para trabajar
en forma continua.

Caracteristicas.

Impurezas (fierro, aceite, etc.):  seeeeeees
Presién de suministro, kg/em2 Man. Max/Nor/Min 8.8/8.0/7.0
Temperatura de suministro,*C~ -smeeeeee-
Punio de rocio, 2C -40

Aire de planta.

Sera generado dentro dei drea de compresidn y tendra la capacidad de cubrir
los requerimientos totales de la instalacion.

Se contard con un sistema general que serd suministrado por dos
compresores accionados por motor eléctrico, uno de ellos estard en operacion
y otro en relevo. Este aire sera filtrado y secado posteriormente, para enviarse
a la red de aire de instrumentos. )
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El paquete de secado contard con dos recipientes de desecante para trabajar
en forma continua,

7.3.1 Caracteristicas.

Presion de suministro, kg/cm2 Man. Max/Ner/Min 8.8/8.0/7.0
Temperatura de suministro, 2C 20

7.4  Energia eléctrica.
Se tendrd una subestacién nueva para el sistema de controt y fuerza, con
capacidad suficiente para todo el equipo del drea de compresion que requiera
de energia eléctrica.

La fuente de energia serd proporcionada por el centro de generacion PEMEX
{consta de 3 generadores), mediante dos alimentadores independientes a un

voltaje de 13.8 KV.

El sisiema de compresién de gas demandard una potencia maxima de
13.5 M.V,

7.4.1 Caracteristicas de la alimentacion.

Tensién ; 13.8 KV,
No de fases: 3
Frecuencia: 60 Hz

7.5  Agua de servicios.

Se tomara de la red de servicio existente en la Terminal Maritima de Dos
Bocas Tabasco.

7.5.1 Caracteristicas.

Presidén de suministro, kg/fem2 man. 8.0
Temperatura de suministro, 2C Ambiente
Cantidad : La capacidad requerida

64



7.6  Agentes quimicos.

Se dispondrd de los siguientes agemtes quimicos: inhibidor de asféltenos,
inhibidor de corrosién al compresor e inhibidor de corrosién al gasoducto.

7.7  Condiciones climatolégicas.

Temperatura:

Minima extrema, °C 11
Méaxima promedio, °C 35
Promedio del mes caliente, ®°C 28
Maxima extrema, °C 45

Humedad relativa:

Maxima % 99 @ 25°C
Minima % 38 @ 34°2C
11.2 DESCRIPCION DEL PROCESO.

Generalidades:

En términos generales, este documento liene como finalidad permitir un
conocimiento de las caracteristicas fundamentales del proceso para facilitar la
interpretacion del diagrama de flujo.

En el contenido basico del documento deberd incluirse la informacién del procesc
que sea relevante, haciendo hincapié en aquella que se refiera a caracteristicas y
condiciones de operacién de los equipos, asi como los aspecios que se consideren
de utilidad para anticiparse a posibles problemas operacionales.

Basandose en todo lo anteriormente, a continuacion se presentan la descripcién del
proceso de la compresién de gas en Dos Bocas Tabasco.
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Sistema de Compresidn de Gas Amargo.

El sistema de compresion de gas amargo para la Terminal Maritima de Dos Bocas,
tiene como objetivo elevar la presidon del gas hasta obtener la necesaria para su
envio al sistema de compresién en Cunduacan, que se encuentra a 60 km,

La operacion normal del sistema se efectuard con cuatro mddulos de compresion,
designados como A, B, C y D con capacidad de 15 millones de pies culbicos
estandar por dia {(MMPCSD) de gas de alimentagién para cada unoc, y se contara
con un modulo de relevo designado como E, de las mismas caracteristicas.

La corriente de alimentacién se recibe de la Estacidon de estabilizacion que se
encuentra en la misma terminal, a esta corriente se ie designa la corriente numero 1,
la cual se encuentra a una presién de 0.12 kg;’cm2 man. y una temperatura de
47 °C.

Para impedir la precipitacién de compuestos de alto peso molecular, que pudiera
danar a los equipos, se inyecta un inhibidor de asfaltenos a dicha corriente.

Esta corriente 1 se alimenta al tanque receplor de liquidos FA-200 AD/E, con
el fin de eliminar los posibles arrastres de crudo, este crudo obtenido en el tanque se
envia comoe corriente 10 a la succién de la bomba GA-200 AD/E/R, donde se eleva

2

la presién a 2.5 kg/cm™ man., a una temperatura de 47 °C para su envio a la

estacion de estabilizacion de crudo marino.

La bomba GA-200 AD/E/R, cuenta con un dispositivo para arrancar cuando se tenga
alte nivel de operacién ¢ parar cuando se tenga bajo nivel de operacién en el
Separador FA-200 ADJ/E.

El gas que sale del tanque FA-200 AD/E es la corriente 5, la cual se encuentra a una
presion de 0.12 kg:’cm2 man., y una temperatura de 47°C, a esla corriente se le
inyecta un inhibidor de corrositn que evita daios al compresor por la presencia de
gases acidos.

Esta corriente se envia a la linea de succién de la primera etapa del compresor GB-
200 AD/E, donde se eleva la presion hasta 3.0 kg/cm2 man., a estas condiciones se
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alimenta el gas comprimido como corriente numero 6 al eniriador EC-200 AD/E
dende se enfria hasta una temperatura de 52 °C, dando comao resultado la corriente
7 en dos fases, que se envia al tanque separador de gas FA-201 AD/E, el cual
opera a 2.3 kg/cm2 man., y 52 °C, en este equipo se eliminan los liquidos formados
por el enfriamiento. El liquido separado que es la corriente 9, se envia a una
valvula de control, donde se baja la presién hasta 2.0 kg/cm2 man, y una
temperatura de 52 °C, a ésta se le asigna la corriente 11, y se envia a control de
nivel a la Planta de tratamiento de agua amarga aceitosa a esas condiciones.

Al gas comprimido libre de liquidos que sale del tanque separador de Gas FA-201
AD/E comeo corriente 8, se le inyecta un inhibidor de corrosion que evita dafios al
compresor por la presencia de gases acides,

Este gas se alimenta al compresor de segunda Etapa GB-201 AD/E, donde se eleva

la presion hasta 10.7 kg/cm2

man., y una temperatura de 120 °C.

La corriente de descarga de segunda etapa de! compresor sale como corriente 12,
se enfria hasta 52 °C en el enfriador EC-201 AD/E, dando como resultado la
corriente 13 en tres fases, esta mezcla resultante se alimenta al separador trifésico
FA-202 AD/E, el cual opera a una presién de 10 kg/cm2
52 °C, donde son separados los liquidos del gas.

marn., y una temperatura de

El agua separada que es la corriente 16 se envia a una valvula de control, donde se
baja la presion hasta 2 kg/cm2 man. y 52 °C, saliendo como carriente 19, esta
corrienie se mezcla con la corriente 11, dando como resuliado la corriente 3, esta
agua recuperada es enviada a la Planta de tratamiento de agua amarga aceflosa.

Los condensados libres de agua (corriente 14) pasan a una vilvula de control,
donde se baja la presién hasia 9.8 kg/c:m2 man. y 52 °C a la corriente resultante
{corriente 17) se inyecta a control de nivel al gasoducto para su envio junto con el
gas amargo que sale del separador trifasico FA-202 AD/E a Cunduacén.

Al gasoducto se le inyecta un inhibidor de corrosién, para proteccion de la tuberia
por la presencia de vapor de agua y gases acidos.
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n.3 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO (DFP).

Generalidades:

E! Diagrama de Flujo de Proceso (DFP) es un documento fundamental en la
Ingenieria Bésica de un proceso, que consiste en una representacion gratica y
objetiva de la infarmacién mas relevante del mismo. Dicha informacién consiste en
indicar entradas y salidas de materia y energia, caracteristicas basicas del equipo y
los controles principales, de la manera mas clara y sencilla.

Su contenido tipico es el siguiente;

1}

2)

3)

4)

identificacion de la planta o seccidn representada, localizacion de la
planta.

Representacion esquematica de los equipes de proceso, de las
corrientes principales que los unen, indicando la direccion del flujo
mediante flechas.

Procedencia de la alimentacién y destino del producto del proceso, de
dénde parten o llegan las lineas correspondiantes.

Balance de materia y energia, indicando para las alimentaciones,
productos y corrientes principales del proceso; el flujo, composicion,
propiedades basicas y condiciones de temperatura y presion.
Caracteristicas basicas del proceso, indicando para cada equipo clave, el
nombre del servicio, el numero de unidades y las dimensiones basicas.
Representacion esquematica de los controles basicos del proceso.
Condiciones de operacion en los puntos principales del proceso.
Identificacion de los servicios auxiliares ulilizados en los diferentes
equipos del proceso.

£i DFP para el proceso de compresién de gas se muestra a continuacién.
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1.4 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA.
Generalidades:

Se deben hacer balances de materiales y energia alrededor de cada unidad de
proceso, y los resultados registrarse de una manera ordenada de tal modo que
puedan ser empleados para los calculos de disefio de proceso de renglones
individuales de equipo y para el establecimiento de especificaciones por escrito.

Cuando en el disefio de proceso de una planta se cuenta pronto con un diagrama de
flujo que se pueda entender con facilidad o con balance exacto de materia y energia,
se eliminan muchos errores y se pueden tener a varias personas trabajande
eficienternente en diversas fases del disefio.

En el siguiente documento se presenta el balance del proceso que incluye todas las
corrientes numeradas en el Diagrama de balance de materia y energia.

Este balance incluye, ademas de los flujos, composiciones, caracteristicas badsicas y
condicicnes de temperatura y presion de las corientes, los valores de las
propiedades termofisicas requeridas para el disefio de lineas y especificaciones de
instrumentos.

El balance de materia y energia del sistema en desarrollo ha sido generado
utilizando el Simulador general de procesos SIMPROC.
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CORRIERTE KD. (FASE)

COMPOKENTE
AGUA
AC.SULFHIDR,
B1GX,LARBORD
H| TROGENQ
PETARD
ETAKQ
PROPAKD
1-5UTANQ
K-BUTEND
1-PENIAND
K-FEWTAND
H-HEXANG

T0TAL LE-MOL/H

FLUIO TOTAL LB/KE * KG/H

TEMPERATURR F * (

PRESION PSIG*KG/CMZ MAK,
(P. ATM = 14.7000 PSIA}
PESO MOLECULAR®K WATSCN

CEWS RELATIVA A &0 Frapl
SPD A &0 F
MEPLSD SEF, ) KGSOF,WATH

DENS & PYT LB/EIJ G/Cu3
FI3/ssG &A@ Y T

CALCR £5P A PYI BIU/LE-F
crrev

VISCOSIORD CEWTIPCISE
COKD, TERMIC BIL/H-FT-F
FACICR COMPRESIBILIDAD
ENIALP{A E5P, BIU/LG-MOL
ENTALPIA MBIUJH

®OOULD

LE-MOL/H X MOL
154.650 9.390
28.388 1,724
i9.8c8  2.417
2.650  0.158
318.953 19.366
320.910  19.48%
373,607 22,485
1,833 3.754
166,247 10094
41.929  2.546
456,986 2.853
$1.036 5.528

1646.%56 100.000
64334, 29I1Bi.

1i6.40  &7.00
L7 612

3%9.082 L4
0.50%5F 146,574
£652.3

15.73%  1%.000
G.iC48 0.00188
170,563
2.6304
11413
0.05%2
0.o121
0.9087
348,97
i0456.9
2200

@RLANCE DE MATERIA Y EMERGIA

FECHA D& DIC

2 YAP

LB-MOL/H % MOL
16,349 1.250
27035 2.0%%
1,83 2953

2.5%8  0.0%7
315.928 23.970
310,009 23.520
340.731 25.852

51.069 3.87%
130.220 5.e8%
26,43 7.008
27,146 2.060
3464 2,387

13118.027 100.000
49534, 22c68.

126,59 §1.44
140.60  9.843

37.582 15,054
0.47657 165.55¢4
ore.e

12.595 12.004
1.0205 0.01835
13.183
0.1616
1.20%7
0.G0%7
0.0137
0.50286
6056.20
7s82.2
2209

7

1997
3
LB-MOL/K X HMOL
138.075 100,000
0.co0  9.000
0.300 0.000
0.000  0.000
G.000  0.0600
5,000 0.000
0.00G  ©.000
c.ooe 0.600
G.000 0,000
0.002  0.0CD
0.600 0000
0.000  0.000
138.075 309,000
2:88, 1128,
125.00  51.67
2B.£4 2,000
18.016  B8.738
1.0000%  10.000
0.5
1.320  1.258

£1,53%1 0,%8730

-13740.08
-185%.%
2200

4 VAP

LE-HOL/H X MOL

0.000 D0.000
0.0G0  0.000
0.000  0.000
0080 0.000
2.000  0.000
0.000  0.000
0.000  9.000
0.000 9.000
0.000 0.000
0.000 0.000
0.000 0.000

0.6C0 0.000

0.000 0,000

116.60 &7.00

35.%% 2.500

¢.000  0.000

9,00000  0.000
g9.0

0.000 0,000

0.0200 0.00000

0.00
0.0
2200

5 VAP

LE-MOL/H X MOL
154,650 9.3%0
28.388 1,724
.m0 2.4%7
2.810  0.158
318,953 19.3866
320,910 19,485
373607 22.485

61,833 3.754
166247 10,094
L1989 2.546
L56.988 2.833

?1.036 5.528

16446.936 100,000
64334, 29181,

116,60 L7.00
.70 0,120

39062 MR
0.5095% 145,174
28652.3

15.73%  15.000
D.1048 0.00163
170,583
0.5304
1.1613
0.00%2
6.0121
0.9887
5348.99
104565
20



CORRIENTE KO. {(FASE)

COMPCHENTE
AGUA
AC.SULFRIDR.
BICX.CARBOKD
NITROGERD
HETAKD
ETAND
PROPAKD
1-BUTAKD
H-BUTAND
I -PERTARD
H-PENTAND
K-HEXAARD

TOTAL LE-MOL/H

FLUJD TOTAL LE/% * KG/H

TEMPERATURA F * €

FRESION PSIG'KG/LHZ MAN.
(P, ATH = 14,7000 PSIAY
PESO HOLECULAR*K “ATSCN

CERS RELATIVA A &3 Frall
87D A &0 F
MMPLSD G8F 1 KGU6OF 1ATH

WEKS A PYT LB/F33°G/IM3
Fil/SEG AP Y T
VAPLRITACION HCLARTPESO
ChiCR ESP A PYT BIUsiB-f
(710

V1SCOSIDAD CEMTIPCISE
COND. TERMIC BTU/H-FT-F
FACTOR COMPRESIZILIDAD
TENS. SUPERFITIAL DIN/CH
ENIALPIA ESP. BIU/LE-MCL
EXTALPIA MSIL/H

rOOUL D

& VAP

LA-MOL/H % HOL
154650 9.3%0

28,328 1.7
Je.a08  2.417
£.600 0,753

38953 19.386
120,470 19.¢85
IV3.L0Y 22.685
£1.83)  5.754
66,28 10.0%%
L1.929 2.568
L5586 2.23

?1.036 5.528

1685.556 106.523
623350 20181,

L1.72 518.51
£330 3.4

39062 14,264
050939 146,174
24523

FECHA 04 DIC,

LE-HOL/H % MOL
154.650 .90

Z8.388 .74
3v.808  z.217
.69 0,158

116.553 19.386
320.916 19,485
373607 22,685
61.833  5.754
186,257 10,098

41,579 2.546
46,586 2.B33
§1.03¢  5.528

1646.556 100.200
£4334, g,

12563 51.47
35 2.

39.062 14,454
0.50959 146,174
5452,

15.739  15.600
0.3259 §.96524

D.94:23% 0,97435

i1.2517
939347
8ee2.8
22C0
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BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA
1997

T VAP

LB-HOL/® X HOL
63.063  4.05%
28,388  1.B2%
39.808  2.5%¢9

2.610  C.368
338.953 20.507
320.970 20.832
575.607 24.020

53,833 3.975
166,247 10,689
41.929  2.4%6
25,986 3.02%
91.026 5.853

1555.369 100.C00
42884, 28433,

125.00 5
3330 7.4

40.302 14,5635
0.5C310 47,758
as3r.2

JLIN-E O T )
0.3385 0.20519
S4.663

0.4378
1.1473
0.00%3
g.0127
0.94L77

6321.33
16143,
2200

LB-MOL/H X HOL
$1.557 100.000

0.000  0.000
0.000 0.000
0.000  0.006
0.0 0.voe
0.000  0.000
0.680  G.000
0.6o0  0.000
6.000  ©9.000
0.600 0.000
0.000 0.GOOD
0.060 0.000

¥3.587 100.09G0
1650, 738,

125.00  51.67
3520 2.3

18.014  8.758
1.00000 10.000
1131

0.875  G.534
61.6351 0.%8730

-13740.348
-1260.3
2200

10 vap

LB-HOL/R X MOL

0.000  0.000
.00 0.090
0000 0.000
0.000  0.000
0.000  0.000
4000 G000
0000 G000
0.000  0.000
0.000  0.000
0.000  0.000
0.000  9.000
0.000  0.000
0.000  0.000
0. 0
0.0 -17.73
.70 D12
0.000 0.000
©,00000 0.000
0.0
0.G660  0.000

$.6000 0.90000

Q.00
9.0
2200



CORRIENTE HO. {FASE)}

COMPONENTE
ACLA
AC SULFHIDR,
10X, CARBCKD
WITROGEKD
KETAKD
ETARD
PADPAND
I-BUTAKD

K- BUTARD
1-PENTANO
N-PEKTAKD
K+HEXAKD

TOTAL LB-MOL/H
FLUJO TOTAL LB/H  KG/H

TEMPERATURA F = €

PRESION PSIG KG/CM2 PAK.
(P, ATM = 1L.7500 PSIAY
PESD MOLELULAR®X SATSGK

CERS RELATIVA & &0 F i)
&PD A 60 F
MHPCSD SBF, 1 KG-60F, 1ATH

OEKS A PYT LB/FI3=C/Cu]
GPH AP YT

FII/SEG AP Y I
YAPORIZACICH MOLARPESD
C5LCR ESP A PYT B3U/LE-F
[ ¥

VISCOSIDAD CENTIPOISE
COMD, TERMIE BTUSH-FT-F
FACTGR COMPRES!RILIDAD
TENS, SUPERFICIAL DINJCH
P DE VAPCR A T PSIA*MNG
ENTRLPIA E5P. BTUAB-MOL
ENTALPIA K3TUSH

HOOULO

1A
LB-HOL/H % MOL
138.075% 100.000
0.000  0.000
0.000  0.000
¢.5G0  0.000
G.00¢  0.000
0.000  0.000
0.06D0  0.060
0.000 0.000
0,000 0.000
0,000 0,000
0.000 0,000
0.00¢ 0.p00
118.075% 100.000
2%E8. 1128,
125,00 51.67
28.64 2,000
18.016  8.7%8
1.066C0  10.0CO
V0.3
1.320  1.258

£1.63%1 0.53v30

-13740,

.18

-189%.9
2200

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

FECHA D4 DIC,

12 VAP

LB-MOL/H X HOL
63.063 4. 08%
28.3828  1.835
39.z08  2.5%%
2.610  G.ie8
318,953 20.5¢7
320.910 200532
373.607 24.020
61.833  3.97%
88,247 10,689
&1.92%  2.8%6
46.586  3.021
1.034  5.853

555,349 100.

03

620684, 28433

268.36 120.20

133.00 10,

10,302 14,
£.50310 147,

2337.2

14,864 14,

s7

&35
758

166

0.9512 0.01524

18.30%

0.517%
V.1483
0.0334
6.0150
0.5351

8840.03
134384
2200

1997

13 3ras

LEB-MOK /4
63,043
28.3E8
3v.808

2.6i0
318.953
32910
373.607
61.E33
166,247
£1.92%
45,924
91.038

1555.349

52684,

125.00

43,00

40.302
0.5030

X MOL
4.05%
1.825
2.559
0.168
20.507
20.632
24.020
3.975
10,689
2.6%6
3.029
5.853

160,000

284313,

51.67

10.054

5,585
149.758

g537.2

14.Bé4

14,166

1.3082 0.020%6

0.8474% 0.79022

10.2793

£5603.45
71501
2208

14

LB-HOL/H
0.226
1,304
6.823
0.003
3.0
13.910
32.8%
10,764
3&.007
15,493
19,841
59.572

190.852 1
12312,
125.00
143,90

4,512

Lia

X HOL
G118
0.683
041
0.007
1.565
5.7
17.226
5.640
18,886
8.118
10.396
3.4

00.000
5585.
51.67

10.054

13.3%8

0.40145 103.76L

1403

1.824
35.8088 0

.0

1.738
L37340

2.9

0.6124
1,3035

a,153

&

0.1084

0.045!

57K

)

2155,

95626

-182
2200

.5

15 vap

LE-ROL/H % MOL

16.349
27.084
28,985
2.558
3i5.928 2
310,000 2
340,731 2
51,069
130,240
26.438
27,146
31.464

1312.02% 30

1.2¢0
2,055
2.558
0.197
3.970
3.520
5.852
3.87%
9.831
Z2.006
2.060
2.387

0.000

L9534, 22468,

125,00 S51.87
163.00 10.054

3r.sez
0.47957 18

5.054
3.554

7078.8

12,576 12,004

¥.0415 0.

3an

0.4625
1.2673%
0.0097
C.0i38
0.9069

6054.2
7982,
2200

01648

G
2



L{ORRIENTE ND. (FRSE}

COMPOKENTE
AGUA
AC.SULFHIDR.
BIDX.CARSCKOD
HITROGERD
METAKD
ETAKG
PROPARG
1-BUTAND
N-BUTANG
~PENTAKD
i+ PENTAKD
W-REXANS

® e

TOTAL LE-MGL/H

FLUJD TOTAL LESH * XG/H

TZMPERATURA F » ¢

PRESICK PSIG*NG/CM2 MAK.
(P. ATH = 1&.7C00 PSIA)
PESO POLECULAR®C WATSON

CENS RELATIVA A &3 F*API
&0 & S0 F
MPPLSH BEF, T KGTOTF, TAIH

DENS A PYi LE/FT3°G/LMY
FI/SES AP Y T
VAPCRIZALION MOLAR*PESG
CALCR E5P A PYV BTUSLE-F
iy

VISCUSIDAD CENTIAOISE
COND. TERMIC STU/K-FT-F
FACTCR COMPRESIBILIOAD
TENS, SUPERFICIAL DIN/CM
ENTALPIA ESP. BTU/LA-HOL
ENTALPIA METU/E

RODULD

it

LB-MOL /H % oHoL
£4.488 160,000
0.00¢ ©.000
0.000 0©.000
0.000 0.0G0
0.000 0.000
0.460 0.000
0.000 0.000
6.00c  0.0C00
0.000 ro.oco
0.500  o.0cD
0.000  0.080
0.000 0.0C0

45,488 1€0.000

239, 320.
23,00 51467
143.00 10.05¢4
B0 8,78

1.000G0  10.C00
S5T.e
G444 D523

61,6351 0.53730

-131760.18
-63%.7
2200

17 MEZ

LB-KBOL/H % MOL
0.226 0.118
1,306 0.683
0.823 0,4
0,013 0.007
3.02¢  1.585%
10,910 5.716
32.876 17,226
W0.764 5,640
35.007 1B.E&S
15,483 8,118
19.841 10.3%6
59.572 1.4

190.852 100.000

12312, 5585,
124,62 51.44
140,00 9,843
64,512 13.398
0.60145 103 764
1403.0
V.824 1,738

13,7702 0.5.078

0.00268 0.00181

10.3310
-§56.25
-382.%
2200

EALAWCE DE MATERIA T ENERGIA

FECHA 04 DIC. 1997

12 vapP

LE-KOL/H X MO
6,349 §.240
27084  2.05%
36.985 2.958
2.5%8  0.1%7
315.%28 23.970
310.000 23.520
340,737 £5.852
31,069 3.875

130.220 9.E81
25,436 2.005
27,185 2.080
31,448 2.387

1318.029 00,600
L7534, 22468,

124.5%
140,66

51.44
¢.843

37.582 15.05%
0.47757 143,554
T078.8

12,555 12.004
1.9205 0,0163%
i3.483

0.451%
1,2657
0.00%7
G.0137
G.9088

6358.20
i¥e2.2
226G

19

LB-HOL/E X MOL
46,488 100,000
£.000  0.000
0.000 D.000
0.000 0.00G
b.oo0  0.000
0.600  0.00C
0.000  0.000
0.000  0.000
0.660  0.000
0.000  0.000
0.000 0.00D
0.008 0.0GO

46.488 100.000

838. 380.

125.00  51.67

25.45  2.000

18.016  8.758

1.00000  10.00¢
7.6

C.L45 0.423

41,6351 058730

«13760.18
-639.7
2200



.5 FILOSOFIAS BASICAS DE OPERACION.
Generalidades:

El documento filosofias basicas de Operacién es otro de los documentos importantes
dentro de la ingenieria basica de un proyecto, ya que contempla los factores
controlantes del proceso. Un contenido tipico de este documento es el siguiente:

-Variables de operacion y control del proceso.
Se describe el efecto de las variables presiones, flujos, temperaturas, niveles,
relaciones de reflujo, etc.

-Operaciones anormales,

Contempla los efectos que se puedan tener en la operacion de la planta, al salir un
equipo dado fuera de servicio por algun motivo; la accién correctiva que serfa
necesario adoptar por este efecto, y las condiciones de la planta al prescindir de
algtin servicio o equipo.

-Procedimientos de operacién especial.
En esta pare se visualiza la descripcién de aquellos sistemas, secciones o equipos

que sea necesario llevar a cabo en forma ciclica ¢ intermitente.

Enseguida se presentan las filosofias basicas de operacién consideradas para el
proceso en desarrollo.

En este documento estan considerados los siguientes puntos:

-Variables de operacién y control de proceso
-Operaciones anormales.

-Variables de operacion y control de proceso
Presidn
El diseno y operacion del sistema de compresion esta enfocado a elevar la presion

del gas amargo proveniente de la plataforma de estabilizacidon para su
acondicionamiento y envio a la estacion de compresién de Cunduacan.
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El procesc de compresion se lleva a cabo en dos etapas. El nivel de presion esta
regulado a través del variador de frecuencia. En caso de que la presién aumente a la
descarga de los mddulos de compresion, el sistema de control toma la sefial de la
succion de la primera etapa de compresion GB-200 AD/E y activa el variador de
frecuencia del motor de este compresor para disminuir la velocidad y restablecer la
presién de operacién normal.

En caso de una baja presion, sucede algo similar solo que, en este caso va a
aumentar la velocidad para que aumenie la presién del sistema, para restablecer las
condiciones normales. Asi el gas amargo es enviado a control de presién a la
estacion de compresion de Cunduacan.

Temperatura

La temperatura en el sistema no es controlada, sin embargo se tiene indicadores de
temperatura en la succion de descarga del compresor de primera etapa, en la linea
del tanque de succién del compresor de segunda etapa y en la linea de gas del
separador trifasico FA-202 AD/E.

Nivel

El nivel del receptor de liquidos FA-200 AD/E, se controla con un swich de alto y
bajo nivel, el cual envia una sefal eléctrica al motor de la bomba GA-200 A/E/R para
que ésta pare o arranque segun sea el caso.

El nivel del tanque de succidn de la segunda etapa FA-201 AD/E, se controla con
una valvula de nivel, que envia los liquidos obtenidos hacia la Planta de talamiento
de agua amarga.

En el separador trifasico {(FA-202 AD/E), el nivel se controla en dos valvulas, una que
controla y envia los condensados producto del enfriamiento hacia el gasoducto que
va a Cunduacan, y la otra que controla y envia el agua al cabezal de recoleccion de
agua y posteriormente a la planta de tratamiento de agua amarga
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-Operaciones Anormales

La filosofia de operacion del sistema de compresién considera que en caso de
presentarse un incremento de presidn en la linea a Cunduacan, el total de gas sera
enviado a desfogue, a través de una valvula controladora para aliviar ta presion en el
sistema.

La preduccidn de gas estd sujeta a variacidon en el flujo de crudo ligero y crudo
pesado en la estacién de estabilizaciéon. La capacidad minima necesaria para gue no
se presenten problemas de operacién (surge} esta determinada como el 80% de la
capacidad normal de un modulo de compresidn.

1.6 CRITERIOS GENERALES APLICADOS AL PROCESO.
Generalidades:

La finalidad de este documento es la de establecer e informar sobre la aplicacién de
todos aquellos criterios que deben ser considerados en el disefio de la planta, en lo
que concierne al proceso.

Existen ciertos criterios de disefio que son considerados como practicas para el
disefio de equipos, y por consiguiente vienen implicitos en calculos, hojas de
especificaciones, es decir, se observa el comportamiento de los equipos en
operacién y a partir de esto, se consideran ciertos criterios, como caida de presion,
liempos de residencia, elc.

A continuacion se presenlan los criterios generales aplicados al de disefio de
proceso para el sistema de compresion de gas amargo.

Las caracteristica generales del proceso se establecieron de acuerdo a los
siguientes criterios:
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1.0 COMPRESION DE GAS AMARGO
1.1 Alimentacion.
La seccion estd disefiada para proporcionar la energia necesaria a los vapores
generados por la estabilizacion de Crudo Marino, para su envié a Cunduacan.
1.2 Capacidad.
Maxima: 64 MMPCSD @ 15.6°Cy 1 ATM.
Normal: 60 MMPCSD @ 156°2C y 1 ATM
Minima: 48 MMPCSD e 15.62Cy 1 ATM

La capacidad mdxima corresponde a la capacidad de disefio.

La capacidad minima de operacién fue fijada considerando el 80 % de la capacidad
Normal de compresion,

La capacidad Normal fue fijada de acuerdo a la produccién de vapores, operando
cuatro médulos de compresion.

1.3 Condiciones de Operacion.

La presién a la cual se llevara a cabo la compresién de 0.12 a 9.8 kg/em?® man., fue
elegida para asegurar que los vapores amargos puedan integrarse sin problemas a
las instalaciones de Cunduacan.

1.4 Criterios Generales para Equipo.

Recipientes.

Los recipientes seran disefiados para la separacidn vapor-liquido.

La presion de disefic de estos equipos sera del 10% 6 mas 2 kg/crm? man., arriba de
las condiciones méximas de operacion, la que resulte mayor.

La temperatura de disefio sera la temperatura maxima mds 15°C.
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ESTA TESIS HY DEBE
SalR DE LA BISLIOTECA

Para el receptor de liquidos: éste es un separador liquido-vapor, su funcidn es
eliminar el arrastre de crudo que llegue al sistema de compresién, contara con
inMternos de alta eficiencia, para asegurar que se entrega gas libre de liquidos a la
primera etapa de compresién GB-200 AD/E. Debido a las fluctuaciones de arrastre
de crudo provenientes de la estacién de estabilizacién, cuenta con un conirol de
ON/OFF para controlar la descarga de crudo recuperado, que se acliva cuando el
nivel del liquido en el tanque alcanza un nivel cercano al méximo, por lo que se
propone un recipiente tipo horizontal.

El separador de gas.

Se considera el equipo vertical por que la relacion de flujo masico de vapor entre el
flujo méasico liquido (Wy/W.) es mayor que uno, es decir la cantidad de liquido es
minima.

Separador trifasico.

Se considera un separador trifdsico a la descarga de! compresor de la segunda
etapa, para separar el agua y el condensado, eliminando el agua que se obtiene por
enfriamiento y la cual puede causar dafios de corrosion al gasoducto. Como es un
separador en el cual se tienen presentes dos fases liquidas y la fase vapor, la
posicion es de tipo horizontal de acuerdo a los criterios establecidos en el capitulo 1.

Compresores.

Se seleccionaron compresores de tipo centrifugo de acuerdo a las capacidades de
manejo de gas ya que se pretende tener cuatro madulos de 15 millones de pies
cubicos por dia, cada uno.

El sistema es de dos etapas de compresion debido a que la relacién de compresién
para una sola etapa es muy alta y aumenta drasticamenie la temperatura del gas de
salida, lo cual dafaria considerablemente los sellos del compresor.

Enfriadores.

Se consideraron enfriadores con aire debido a que no se cuenta con el agua

suficienle para este servicio en la Terminal Maritima, y en cambio se dispone de
energia eléctrica suficiente.
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El enfriamiento es de 125 °F por que es la minima temperatura a la cual se puede
enfriar en la Terminal.

Bombas.

Bomba de crudo; para cumplir con la cantidad maxima de crudo esperado se usard
una bomba de tipo centrifugo, de 3364 litros por minuto (LPM) de capacidad, una en
operacién y una de relevo,

La caida de presion de 1a bomba es de 2.38 kg/lcm?®.

Los accionadores de las bombas serdn motores eléctricos, ya que son las mas
empleadas por las caracieristicas del fluido, tiene una facil regulacion del flujo v se
liene disponibilidad de energia eléctrica en la termina maritima.

1.5 Reactivos Quimicos.

Debido a que se maneja gas amargo proveniente de la estabilizacién de crudo, se
inyecta un inhibidor de asfaltenos en los tanques FA-200 AD/E y FA 201-ADJ/E. Este
es un reactivo para impedir la formacién de compuestos asfélticos de alta viscosidad,
que puedan precipitarse y bajar la eficiencia del separador,

También se hard la inyeccion de un inhibidor de corrosién que protegera al
gasoducto hacia Cunduacan. Este tipo de reactive actia formando una pslicula
protectora en la superficie del metal, impidienda el contacto directo con el gas.

Los dos compresores se protegeran del ataque corrosivo del gas amargo con un
inhibidor de corrosién que serd inyectado en la linea de succién de cada uno de los
compresores. Esle tipo de reactivo actda similar al anterior, esto es con el fin de
proteger los internos del compresor.

1.6 Consideraciones Generales.
En el capitulo Il en el célculo del nimero de etapas de compresion, se establecid

una AP maxima de 10 psi para el sistema enfriador-separador este criterio se
obtuve de acuerdo al funcionamiento de los equipos en campo.
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E! agua aceitosa generada en los mddulos de compresion se enviara a una Planta
de tratamierdo para una capacidad de 1000 barriles por dia (BPD). Este valor
corresponde a la cantidad maxima de agua separada en los médulos.

n.7 REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS AUXILIARES Y AGENTES
QUIMICOS.

Generalidades:
El concepto de servicios auxiliares se refiere a todos aquellos elementos que sin
intervenir directamente en el proceso, son esenciales para mantener en operacion

una planta.

Los servicios auxiliares mas comunes dentro de la industria petrolera son los
siguientes:

-Agua de enfriamiento

-Aire como medio de enfriamiento
-Vapor de calentamiento

-Aceite de calentamiento
-Combustible ciquido y/o gaseoso
-Agua de proceso

-Agua contraincendio

-Agua para usos sanitarios

-Agua para servicios generales
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Ademds dentro de los requerimientos de una planta se debe considerar el uso de
agentes quimicos, que varian segun el tipo de proceso, pudiendo ser:

-Catalizadores

-Inhibidores de corrosion

-Antiespumantes

-Compuestos 4cidos y/o alcalinos para el control de pH.

-Emulsificantes

-Desemulsificantes.

-Desecantes, elc.
Para proveer el suministro de estos servicios y los equipos e instalaciones
relacionadas con eflos, se considera la disponibilidad, condiciones de suministro y
retorno, y el requerimiente de cada servicic en cada punto de la planta donde se
necesite.
Con relfacion a la disponibilidad de servicios, se debe considerar la localizacion de la
planta, la facilidad de produccién y economia de los mismos ya que se cuenta con

varias alternativas para satisfacer un mismo servicio.

A continuacién se establece la informacion requerida para cada uno de los servicios
auxiliares que se necesitan en la compresién de gas en Dos Bocas Tabasco.
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PLANTA; SISTEMA DE GOMPRESION DE GAS AMARGO

LOCALIZACION: DOS BOCAS, TABASCO

\PAGINA : iDE2
/
REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS
AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS
SERVICIO: TANQUE DE INHISIDOR DE CORROSION A COMPRESION

PUNTO DE INYECCION:

LINEAS DE SUCCION DE COMPRESORES

GB-200 AD/E
GB-201 AD/E

Primera Etapa de Compresion:

SUCCION AL COMPRESOR GB-200 AC/E

CONSUMO: LPM GPM
NORRMAL 0.042 0.1589
MAXINMO 0.0444 0.1881

REQUERIMIENTOS:
REPOSICION 165 m3 { 43572 GAL) (2)
64 m3 {1,694  GAL) (3)

Segunda Etapa de Compresion:

SUCCION AL COMPRESOR GB-201 AD/E

CONSUMO: LPM GPM
NORMAL 0.0393 1.6505
MAXIMO 0.0419 1.7598

REQUERIMIENTOS:
AEPOSICION 1,726m3 ( 456,140 GAL) (2)
67 m3 ( 17.739 GAL) (3)
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'fPLANTA H SISTEMA DE COMPRESIC! ! DE GAS AMARGD

LOCALIZACION: [0S BOCAS, TARASCO

\PAGINA: 20EZ
-
REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS
AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS
SERVICIO: TANQUE DE {NHIBIDOR DE CORROSION A COMPRESION
NOTAS:

(1) CARACTERISTICAS DEL PRODCUCTC GUIMICO:

TIPGC: RETZLCFF K-157 (PETRECQ) O StilLAR

DENSIDAD: 0.845 g/fem3 i35
VISCOSIDAD: 41.7 ssu 378G
36.6 ssu 54.4 FC

(2) VOLUMEN REQUERIDO PARA 6 MESES DE OPERACION.
(3} VOLUMEN A REPONER CADA 7 DIAS.
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(PLAN’YA:

SISTEMA DE COMPRESION DE GAS AMARGD

LOCALIZACION; DOS BOTAS, TABASCO

Qnum.\: 1081

-

REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS
AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS

SERVICIC: 1er TANQUE DE AROMATICOS (1)

PUNTO DE INYECCION:

ALIMENTACION DE GAS AL TANQUE DE SUCCION DE LA PRIMERA ETAPA DEL

COMPRESOR FA-200 AD/EE

CONSUMO: LPH
NORMAL 0.0057
MAXIMO 0.00608

REQUERIMIENTOS:
REPOSICION 251 m3
97 m3

NOTAS:

GPM
0.2384
0.2554

{ 65,200 GAL) {2)
{2574 GAL) (3)

{1) CARACTERISTICAS DEL PRODUCTO QUIMICO:

ADITIVD
INHIBIDOR DE ASFALTENQS
DISPERSOR DE ASFALTENOS
ANTIESPUMANTE

SOLVENTE

IMP-SIA-3C1
IMP-DAS-361
IMP-RA-11

-4ROMATICOS
PESADOS,
-AROMINA,
-TOLUENOD

% VOLUMEN
13
18

21

43

(2) VOLUMEN REQUERIDO PARA § MESES DE OPERACION.
(3) VOLUMEN A REFONER CADA 7 DIAS,

4y LA COMPOSICION Y DOSIFICACION DE AROMATICOS ESTA SUJETA A
VARIACIONES EN FUNGCION DEL COMFPORTAMIENTO OPERACIONAL DE LAS

CORRIENTES DE GAS.

/
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(PLANTA: SISTEMA DE COMPRESION DE GAS AMARGO

LOCALIZACION: DOS BOCAS, TABASCO

\PAGINA: 1DE Y

/

N

REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS
AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS

SERVICIO: 20 TANQUE DE AROMATICOS (1)

PUNTO DE INYECCION:

ALIMENTACION DE GAS AL TANQUE DE SUCCICN DE LA SEGUNDA ETAPA DEL
COMPRESOR FA-2GtAD/E

CONSUMO: LPM

GP
NORMAL 0.00556 0.2335
MAXIMO 0.0060 0.2520
REQUERIMIENTOS:
REPOSICION 247 m3 (63318 GAL) (2)

g6 m3 (2541 GAL) (3)
NOTAS:

{1) CARACTERISTICAS DEL PRODUCTO QUIMICO:

ADITIVO % VOLUMEN

INHIBIDOR CE ASFALTENOS  [MP-SIA-304 7
DISPEASOR DE ASFALTENOS  IMP-DAS-301 7
ANTIESPUMANTE IMP-RA-11 4
AROMATICOS 82

OLVENTE PESADQS,

8 E -AROMINA,

-TOLUENO

{2) VOLUMEN REQUERIDO PARA 6 MESES DE OPERACION,
{3} VOLUMEN A REPONER CADA 7 DIAS.

{4) LA COMPOSICION Y DOSIFICACION DE ARCMATICOS ESTA SUJETA A
VARIACIONES EN FUNCION DEL COMPORTAMIENTO OPERAGIONAL DE LAS
CORRIENTES DE GAS.
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rPLANTA: SISTEMA DE COMPRESION DE GAS A*AARGQ

LOCALIZACION: DOS BOCAS, TABASCO

\ncnm: 10E1
/
REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS
AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS
SERVICIO: TANQUE DE INHIBIDOR GE CORRGSION A GASQDUCTO {1)

PUNTO DE INYECCION:

GASODUCTO A CUNDUAGAN

CONSUMO:
LEM GPM
NORLIAL 0.0208 0.8736
MAKIMG 0.0223 0.9366
REQUERIMIENTOS:
REPOSICIGN 918 m3 ( 242,767 GAL) (2)
357 m3 (9,441 GAL) (3)

NOTAS:
(1} CARACTERISTICAS DEL PRODUCTO QUIMICO:
TIPC: AT-3026 & SHWILAR
DENSIDAD: 1.1 g/emd
{2) VOLUMEN REQUERIDO FARA § MESES DE OPERACION,
(3} VOLUMEN A REPONER CADA 7 DIAS.
{4) PARA UN FLUJC DE MAXIMC 54 MMPCSDY NORMAL 80 MMPSCD.




PLANTA: SISTEMA DE COMPRESION DE GAS AMARGO

LOCALIZACION: D

05 BOCAS. TABASCO

\PAGINA.’ . 1 DE 1
/
REQUERIMIENTOS DE SER\{ICIOS
AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS
SERVICIO: REQUERIMIENTO DE ENERGIA ELECTRICA
POTENCIA
CLAVE DESCRIPCION VOLTAJE FAEES KW OPERACION KW INSTALADOS

GA-200AD/E/R

GB.200 AD/E/R

GB-201 AD/E/R

EC-200 AD/E/R

EC-201 AD/E/R

BONBA DE ALIMENTACION
PRIMERA ETAPA DEL
COMPRESQR

SEGUNDA ETAPA DEL
COMPRESOR

ENFRIADCR OF GAS DE
PRIMERA ETAPA

ENFRIADCR D GAS BE
SEGUNDA ETAPA

TOTAL:

240

4160

4160

asQ

3 58

3 4,218

3 3,882

3 i04

3 i25
£,365

149

5,595

5,645

149

187

11,675
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(PLANYA: SISTEMA DE COMPRESICN DE GAS AMARGO

LOCALIZACICN: DOS BOCAS. TARBASCD

KPAGINA: iDE)

o~

REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS
AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS

SERVICIO: GAS COMBUSTIBLE
CONDICIONES DE SUMINISTRO: 141 Kn!cn12 y 53°%C

COMSUMO

CLAVE DESCRIPCION NORMAL MAXING

LiNEA DE ALIAENTACION AL FA.200 AD/E m (1)

NOTAS:

1) Se utilizara onicamente en el arranque del sistema de compresion.

89



n.s DIAGRAMA DE BALANCE DE SERVICIOS AUXILIARES.
Generalidades:

El diagrama de balance de servicios auxiliares tiene como objetivo demostrar de
manera integral el consumo y/o generacidn de servicios auxiliares como agua de
enfriamiento, vapor de baja presion, vapor de media presién, vapor de alta presion,
en algunos casos hidrégeno, agua de proceso y eventualmente se pueden incorporar
los consumos de los agentes quimicos que en su conjunto se utilizan en una planta.

La representacion que se da para mostrar los consumos individuales de algin
equipo se hace a través de bloques o rectdngulos respetando los documentos que
preceden a este diagrama como scn las bases de disefio, descripcion de proceso,
etc. Usualmente toda la representacién de los servicios auxiliares aparece en un solo
diagrama haciendo una distribucién en el mismo de todos estos servicios.
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1.9 LISTA DE EQUIPO.

Generalidades:

La lista de equipo es un resumen de los equipos que intervienen en la realizacion de
un proceso. Incluye informacién suficiente de cada unc de ellos con el fin de evaluar
o estimar su costo. Generalmente se establecen los siguientes factores: tipo
especifico del equipo, tamafo y/o capacidad y nimero de equipes iguales,

Se puede decir que el objetivo de la lista de equipo es recabar la informacidn
referente al tipo y nimero de unidades, el servicio que prestan y sus caracteristicas
principales que permitan estimar su inversion inicial, los costos de instalacién y
operacion; y asi mismo el acomodo adecuado en- el area disponible para la
instalacion de la planta.

LISTA DE EQUIPO

CLAVE SERVICIO CARACTERISTICAS
EC-200 ADYE Soloaire Q= 1303 MKcal/HR (5172 MBTU/HR)
(ENFRIADOR DE PRIMERA)
EC-201-AD/E Soloaire Q= 1582 MKcal/HR (6278 MBTU/HR)

(ENFRIADOR DE SEGUNDA)

FA-200 AD/E RECEPTOR DE LIQUIDOS D.E.=1981 mm. L 7=5182 mm,
FA-201 AD/E SEPARADOR DE GAS D.E=1219 mm. Lyt = 2743 mm.
FA-202 AD/E SEPARADOR TRIFASICO D.E.= 1676 mm. L 7 = 5182 mm.
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.

GA-200 AD/E/R(1) | BOMBA DE CRUDO AP = 2.38 Kg/lem® | LPM = 2264
GB-200 AD/E PRIMERA ETAPA DEL BHP = 1413
COMPRESOR
GB-201 AD/E SEGUNDA ETAPA DEL BHP = 1294
COMPRESOR
NOTAS:

1.- Considerar una bomba y su relevo para cada médulo. Flujo intermilente.

H.10 HOJA DE DATOS DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES.
Generalidades:

En general se considera que las denominadas " hojas de datos " son los documentos
en los cuales se establecen o especifican los requerimientos y caracteristicas de los
equipos, para que cumplan con fa funcién que se le ha dado, en relacion con el
diagrama de flujo de procesc {OFP) y el balance de materia y energia.

Las hojas de datos pueden ser de dos tipos, en las que se hace el disefio del equipo
de! proceso y en las que Unicamente se indican o especifican los regquerimientos del
proceso y condiciones de operacidn para el equipo.

Es por ello que las hojas de especificacidon de equipo no se llenan por completo,
Gnicamente se indican las condicienes del proceso o de operacién y puede o no
existir alguna caracleristica paricular del equipo, estos datos los utilizara el
fabricante para disefar el equipo.

Como se ha mencionado, el ingeniero de proceso no disefia algunos de estos
equipos, solo lo especifica; sin embargo es adecuado tener un conocimiento de ellos
para poder, por una parte transmitir convenientemente la informacién requerida por
el fabricante y por la otra tanto efectuar una buena seleccién de las unidades como
los comentarios que sean necesarios.

Para este casc en particular, tas hojas de datos de los scloaires, de compresores y

de la bomba son de especificacién, para el caso de los recipientes es una hoja de
datos de diseno para el equipo.
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Las hojas de dalos pueden emitirse en varias ocasiones durante el desarrollo de un
proyecto; para evitar confusiones se utilizan las llamadas ediciones y revisiones.

Enseguida se presentan las Hojas de Datos para los equipos de proceso de la
compresion de gas en Dos Bocas, Tabasco.
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PLANTA:
LOCALIZACION: DOS BOTAS, TAD.
CLAVE: PA-200 ADE

Mo, DE UNIDADES; % (CECO]

COMPRESION DE GAS AMARGOD

COMPRESORES
HOJA DE DATQS DE PROCESO (3){4)

SERVICIO: COMPRESOR DE BAJA A ALTA PRESION TIPO: CENTRIFUGO
GAS MANEJADO GAS NATURAL AMARGO
CORRIENTE
RANGD MIN. NOR. MAX. MK HOA. MAX. MIN, NOR, 1AAX.
CAPACIDAD % 60 100 107
I1n/hr 5167 64324 68837
MMPCSD (60 *F. 1 aim) 12 15 16
ACFM@ CONDICIONES DE ENT. 171
PESO MOLECULAR 395.062 29.062 39.G82
CONDICIONES DE SUCCION: (1)
PRESIOHN, P5iA 15.4 16.4 17.7
TEMPEAATURA. *F 111 117 140
DENSIDAD, Ib/pic? 0.1048
FACTGR DE COMPRESIBILIDAD, 2 0.8587
K {cpicv) 1.1413
HUMEDAD RELATIVA, %4 100
CONDICIONES A LA DESCARGA:{2)
PHESION, PSIA 114 154 174
TEMPERATURA, ‘F 114 14 14
“ZTIESTIMAGA A Y. °F 0.9G86 | 0.9086 0.9085
“K" ESTIMADA A Y, "F 12057 | 1.2057 +.2057
ACCIONADOR: (tOT0ORELECIEICO POR: PELEA PRESION BAROMETRICA: 147 PSIA

O]

SERVICIOS AUXILIARES

PROPIEDADES DEL GAS
COMPOSICION: GAS HATURAL AABGO, VER HOJA No, _2_

CORROSION DEBIDA A: HE.S, CO, HD.

ALEIERTALION
DE GAS

TEHPAL PHE

LICUIDOS A CSTACION
DE ESTABLIZACKIN

AGUA A PLANTA
DE TAATAMICNIO

A GASOLDUCTO

UKIVERSIDAD AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIQS SUPERIORES CUAUTITLAN

ROSA PATRICIA JIMENEZ JIMENEZ

TESIS PROFESIONAL
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_ PLANTA: __ GOMPRESION OE GAS AMARGC
LDCALIZACION:  DOS DOCAS. TAG,

CLAVE: T Tezoame ' T T o -

. N | Hou 2 DE 2

Wo. OE UNIDADES: 5 (GINCO) A e e ——

ANALISIS DE GASES

COMPONENTES FORMULA % MOL (1)
AGUA HO 9.3500
NITRCGENC N2 0.1580
B10X1D0 DE CARBOND Cos 2.4%70
ACIDO SULFHIDRICO H-S 1.7230
METANO Cy 19.2660
ETAND Cs 19,4850
PROPAND Ca 22.6850
|- BUTAHO i-Cy 3.7540
N - BUTANO n-C, 10.09<0
I - PENTANO iCs 2.5-160
M- PENTANO n-Ce, 2.8530
N - HEXANC [+ FESADOS) nCs 5.5280
TOTALES 100
HUMEDAD RELATIVA. % 100
PESQO MOLECULAR 38062
GRAVEDAD ESPECIFICA ¢ 5005
246 47°C, 1.0 Kg/cm? abs, ¢.¢887
Cp/Cv R 47 'C, 1.0 Kgicm? abs. 11413

NOTAS:

1. LAS CONDICIONES Y COMPCSICIONES ESPECIFICADAS CORRESPONDEN A LA
ENTRADA A LOS MODULOS DE COMPRESION DE LIMITES DE BATERIA.

2. LAS CONDICIONES DE DESCARGA SON A LA SALIDA DE LOS MODULOS.

. LOS MODULOS DE COMPRESION CONSTARAN DE LA SECCIQN DE CAPTACION DE
LIQUIDOS ¥ LA SECCION DE COMPRESION. LA SECCION DE COMPRESION CONSTARA
DE DOS ETAPAS DE COMPRESION COM COMPRESORES CENTRIFUGOS ACOPLADQOS A
UNA MISMA FLECHA Y ACCIONADOS POR EL MOTOR ELECTRICO.

. EL SISTEMA DE COMPRESION DEBERA ESTAR MONTADO SOBRE UN PATIN Y DEBERA
INCLUIR TODA LA INSTRUMENTACION ¥ EN GENERAL TODOS LOS ACCESORIOS,
TUBERIAS ¥ CONEXIONES REQUERIDAS PARA SU INSTALACION Y ACOPLAMIENTO EN
FORMA IMODULAR, UNA VEZ QUE ESTO SE HAYA COMPLEMENTADO, SE DEBERA
ALCANZAR UNA OPERACION SATISFACTORIA,

5. ENERGIA ELECTRICA, GENERADA EN LA TERMINAL MARITIMA DE DOS BOCAS.

(%)

-
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__ GOMPRESION DE GAS AMARGO i R j | HOJA 1_ DE 3
LOCALIZACION: _ DOS BOCAS. TAG. . - .. R oo [
CLAVE: FA-200 ADVE
Nao. DE UNIDADES; 5 (CINCO) T

RECIPIENTES
{HCIA DE DATOS DE PROCESO) (4}
1 /SERVICHD: RECEPTOR DE LIGUIDOS (7] POSICKIN : HORIZONTAL ™
2 TIPD DE FLUIDG _ LiOUIDO: HIDAGC ARBURDS/AGUA FLUJO: 2,264 1pm; DENSIDAD:  0.085% glem?d
3 VAPDA O GAS: HIDROCARBURQS FLUJO; 483  m¥s; DENSIDAD; 0.002 glemd
4| TEMPERATURA; OPERACION 47 _ ' . MAXIMA 7 C DISEND:. 52 L+
5 |_PRESHON: OPERACKIN 0.12  bngmd man; MAXIAA T2 Foleml man; MSERQ: 2.2t rgicmd_man
6| _DIMENSIONES: LONGEUD (T-T)_ 5182 mrm, QIAMETRD . % %% mm: CAP, TOTAL; 11,432 LI
? HIVEL; NORMAL  6ad [hrlh)g HAXIMOD 752 mm; RAIND 152 mem
2 ALARMA ALTO KIVEL: &40 mea ALAAMA BAJO NIVEL: 305 mm; NIVEL DE PARG: mm
9 [ MATERIALES; CASCARON AC. CABEZAS _ AC v
16| MACLA SEPARADQRA: ESPESQR (2)  mm;_ MWATERIAL AL
11| "1ipo cincuLAR; _ DiAMETRO o 4 ™N
12| TIPO RECTANGULAR: _ LONGITUO mm;_ANCHO m 1)
12| _CORRGSISUFPERM; _CASCARGN 39 mm__ CABEZAS. 3z mm
14{  AISLAMIENTD; NOQ
15\ _RECUBMMNTG INTERND: - RO —/
C BOQUILLAS ) _
~ 1,981 - i
- - ; .
Mo, Mo, RED. 'onoMINAL SERVICIO : -
€l 1| 610 'REGISTRO DE HOMBRE . . -
I 1! 25 'SAUDADEGAS /_\ —
. ; ' ‘ H-) Iy
E 8 1 38 IVENTEQ -
1w 1 © 254 |ALIMENTACION G 1%
o 47 1+ 203 'saupapedicuno L,
. P 13 - i
EX <] 1 P53 'DRENE 2
2| 33 | 3 a8 lvALVULA DE SEGURIDAD 3 E__ o
@l 35 i 17 51 ICONEYION DE SERVICIO = @
22 @ V4 T 1 I1DICADCR DE PRESION o §_E W
s a0 | Y JINDICADOR DE TEMPERATUS A
26| esaB | 2 i 51 "INDICADOR DE MIVEL
27 ! ' H
2e | ' |
25| [ R !
305 i , !
{ NOTAS:
[
P N
{1).s ACOTACIONES EN mm. Ry
=
{2).- SEPARADOR DE ALTA EFICIENCIA CON INTERNDS TIPD “VANE'. 3 E
{3).- MINIMG POR NPSH.
\. S
g UH.4 M k|
g FE.S. CUAUTITLAN
é TES!S PROFESIONAL
\_ J ROSA PATRICIA JMENEZ JIMENEZ A
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_PLANTA;__ COMPRESION DE GAS AMARGO
LOCALZACIGN:  DOS BOCAS, TAG.
£2-201 ADE

cLve _ Fa
HNo. DE UMIDADES: 5(CINCO)

[Houa 1+ DE 1

RECIPIENTES
(HOJA DE DATOS DE PROCESOQ)
1 /SERVICI); SEPARADOR DE GAS (2) .. POSICION : VERTIGAL
2| TPODEFLUIDO:  LIOUIDG HIDROCARBURCS/AGUA FLLJO: 126 T DENSIDAD: 0587 e
3 VAPOR O GAS _ HIDROCARBUROS  FLUJO: 1§ m¥seq, DENSIDAD; C.0051 oerm?
1| TEMPERATURA:  OPERACION 52 %C: RAXIMA 52 L o: DISERD; 67 c
5| PRESION: OPERACION: 2.3  Kr'omd man: MAXIAA 23 Kaferm?_man; DISEND: 4.3 Kg/cm? man
6] DIMENSIONES: LONGITWOT.T) 2743 mm; OIAMETAD : 3,218 CAP. TOTAL: 3.20% his:
7| nvEL ROFMAL 227 mm: MAXEAD 18 T MINIMG 152 mm ;
B |_ALARMA ALTO NIVEL: 58 mm; __ ALARMA BAJO MIVEL: 768 wm; NIVEL, DE PARD: —— mm
9 | _MATERIALES; CASCARQN AL CAREZAS _AC
10| _MALLA SEPARADORA; ESPESGR ——-—— mm;  MATERIAL ~——— rd
i+{_ VPO CIRCULAR: _DIAMETRO ™ 4
12{ TIPO RECTANGULAR: _ LONGRIUD mn;__ANCHO n m
13|_CORROSION PERIL; __CASCARQH _ 3¢ CRBEZAS 5.2 o
14| AISLAMIENTO: %O
15\_RECUBRIMIENTO INTERNO: _ O
( BOQUILLAS ) 219
;
fNu. No.REQ. Q) HOMINAL SEAVICIO \
; ; T
16] 1 A 610 ' REGISTRO BE HOMBRE = l;_
vz L' 305 SALIDADEGAS —~ H-(2) i
£y
W 8 ) VENTED [ S \
W W 1 ' 200 ' ALIMENTACION — : ‘
i T 1 102 . SALIDA OE LiQUiDO |
2 1 " BREM -
a1 | s s GAZHE {=-H w2 ‘
W33 1 jJ:] VALYULA CE SEGURIDAD e n =
— |
2 35 | 1, 51 COHEXIGN DE SERVIGIO (&H axt i ;
2 3, 4 51 INDICADOR DE PRESION [y w‘ ] P !
i - H%
o] a0 1 51 INDICADCR CE TEMPERATURA - LoErTY i
= B 1=
of %08 1 2 51 A DE NIVEL e 2 b= |
o — s s 8 | |
[ ' i
28 ! ! -
- e Pl
- !
2] ! ; Wy ¥ l | 4
30\ S i LT
C NOTAS: D) (“5 -
)
{1}~ ACOTAGIGHES EN mm. N o
{2).- SEPARADQOR OE ALTA EFICIENCIA CON INTERNGS TIPQ "VALE", L.TAY NP
(3).- MINIMO POR NPSH. FPEEHEY
E' ( UHAM,
H FE.5. CUAUTITLAN
g TESIS PROFESIONAL
2 VAN AGSA PATRICIA JIMENEZ JMENEZ
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LErri e | Revl

__COMPRESION DE GAS AMARGO

D05 BOCAS, Ta0.
FA-202 AIVE

" No. DE UNIDADES: & (CINCO}

_ Ionos v pe v

N

—

RECIPIENTES
(HOJA DE DATOS DE PROCESOQ) {a)

SEAYICIO: SEPARADOR TRIFASICT (1)

POSICION : HORIZONTAL

TIPO DE FLLHDO: LIOUIDD HIDROCARBURDSIAGUA FLUJO: 163541

o,

BEKSIDAD: 0.574/0.937

gem?

VAPOR O GAS  HIDAOCARBUADS
TEMPERATURA:  OPERACION 52  'C;

FLUD:
REAXIAA

0174
2

-

m¥sey, _DENSIDAD; 0017

lemd

3]

©

Heem? mar;
mr

PRESION; OPEAALION 00 Hefem? man;

SAXIAA 1o

1,676

DISERQ:
DISERD; __ 12.0

Kg'gm? man

CAP. TOTAL: 11432

its

_DIMENSIQNES: . tONGITUD T T, .. 5102 it

GIAMETROQ -

NIVEL: 1DRIAL

257

mm; MAXIMG 61

e

MINIMG 152

mm;

ALARMA ALTONIVEL: 516

mem;

ALARMA BAJONIVEL: 2

&7

mn: NIVEL DE PARD:

T

P

MATERIALES: CASCARACH

AC

CaREZAS__ AC,

MALLA SEPARADOAA;

ESPESOR

mm;  MATERIAL  ———

TIPQ CIRCULAR: DIAMETRO

mmm— M

TIPO RECTANGULAR:

LONGITUD

mm:  ARCHO

CORAGS KON PERLL

CASCARGH

A2 mm, CABEZAS 32

mm

1 AISLAMIENTO; MO

N AECUBRIMIENTO INTERNG:

HO

C

BOQUILLAS

{2)

No. REC. 1¢N‘DMINAL|

SERVICIO

D
§

1 610

(" ra.
1

REGISTAD DE HOMBRE

)

SALIDA DE GAS

VENTEC

ALIMENTACION

SALIDA DE LIQUIDOS

SALIDA DEL AGUA

@

—3 1 :

DRENE

B a3 i

)

1,676
o

NALVULA CE SSGURIDAD
CONEXION DE SERVICIOS
IMDICADOR DE PRESION
INDICADOR DE TEMPEAATURA
INDICADOR DE NIVEL

5,182

35
36

46 AB

NOTAS:

HPT
7

/717!

/(). ACOTACIONES EN mm.
{2).- SEPARADOR DE ALTA EFICIZICIA CON INTEANDS TIFQ "VANE-.
{3).- MINIMO POR NPSH.-

LT

LLHAM,

F.E.5. CUAUTITLAN

TESIS PROFESIONAL

HDATQS PRE

AOSA PATAIGIA JIMENEZ JIMENEZ
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ENFRiAPRE

PLANTA : COMPRESION DE GAS AMARGO } HOJA 1 DE
LOCALIZACK . DOS mcas.maasco

CLAYE; EC-200

No UNIDADES ¢ 1 [UNAY

ENFRIADORES CON AIRE
HOJA DE ESPECIFICACIONES

 SERVICKD - EMFRIADOR CE PANERA ETAPA

EHSIONES: mm

g/ Llvl TGO FORZADD

SUPFREICIEEQUIPD 2744 ot TUBO M FIALD, . L L IUBDLSD m?

CARGA TERMICA 1,303,000  *CAUMA LI4TD EFECTVA a7.5 <

COEFICIENTE " sepueny 87 FLALMAMI R RA-La) 73 FRALAIE.me v

DATOS DE OPERACION
LADOD TUBDS
FLLHDD SERVISKDLETAL _{SILINO?, ENIBADA | SALDA
FLUIO TOTAL DENSAD iLIGVAR) Egme 4,93 5,24
e | CALOAL EERALIDIVAR) KCalKg__"C|_0.4995

TEMPERATUAA C CCIDIERMILILYAR) KCAUHR:m __ rcd 00256

LiGYIno L2 i) CALDRLATENTE, KCALXqg 4742

VAROR rgHAR JERP BUABUIAROCIO. h{ 15

INCONDENS, =gHA VELQCIDAR, MISEG.

VAPOR DE AGUA MR PRESIOH Kiieny? MAN 3.044

_AGUA L3V W 738 = AIDA PRESIGHIPERIACALG) Kggmi 0.70

VIECOISIDAD 10 AYAR ro | 00112 - ENSUCIALIENTO INT FiR-m {CREAL

LADG ARE
FLUO DE AIRGCECUIND 3,636 A A ST m
FLUJQDE MRENMENTILACGR 628 A ERATURA EXINADA 38 .
PRESION ESTATICA irom ARG TEIDERAT]IAA ALY 39 o
0ATOS DE CONSTRUCCION

PRESION DE QISENG BRESI: DE PRYEDR AEmT AN TENPERATURA DE DISERQ 'C
BANCO DE TUBDS CADEZAL TUBOS

QIMENSIQHES m PG ATERGAL

ARREGLD PATERIAL o] EXT om, ESP o,
SECCIONES:  PAAALELD  SEAIE HaPASOE WCLEAGIGH HESECCION

BANCOS: PAAALELD SER:E € SEND DETAPGNES LCORGILD, halix
Mo DE CAMAS IATERIAL OE EMPAGUE i,

PASILLOS, SOARCEION BESLSELE

ESTRUCTURAA COMAD ASME VILDVIARLES)
| ESCALERA RADIOOALFIA00 mm
PEASIAHAS IBATARUENTOIEEMICO. N ESPESCR . mm.

IFTE ARLIPTAR DE ¥

RALIIBEAA TUIGA.ESPE 1N

EQUIPD MECANICC

MENTLACOR 10TOR FEQUCTOR T VELOCIDAD
MODELOEAR BUGULO ASEAS, ) il
FIBUGIDAD SEIVENT. HEUNIDAT: HEUNIDAD, 10, DE BANDAS
 DIAN. LR 210 ;L] ES [ SCPCRIE
J2.ASESS, DELMOIOR 4 MR ENGPOL,
MAATENAL DEL ASPA VQLTFASEXCICLO BELACIK DE VEL.
MAIERIM DECLDT MARCA WARCA
PESO- e £ OPEAE KGN = (LE20 CE AGUA Ko

_HOTAS )
_\- Sddo sencliyen s €105 G operacdn driprmebdof pit i, hd

ngamuana de Procesa. ]

7
Ny CANL__ | DAl YRANGO _ |_TIPOY CARA SERVICIO
0ATOYE DF AOOULLAS POS LIDAD
NIVERS! 10N TOROM 2

| FACIITAD DE FSTUDIOS SUPFRIOAES CUAUTITEAN ]
| BOsAPATAICIAJMENEZ SMENEZ |

TESIS PROFESIONAL
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ENFRIAPRE

PLANTA ; COMPRESION DE GAS AMARGO HOJA 1 DE 1

LOCALIZACION : D05 BOCAS, TABASCO,
CLAVE EC-201 AD/E

No UMIDADES : 1 {UNA)

ENFRIADORES CON AIRE
HOJA DE ESPECIFICACIONES
SEAVICID ENFRIADOA DE SEGUNGA ETAPA
DIMENSIONES:; mm JPO: TIAC ECRZADO
SUPERFICIE/EQUPO 2744 m IVEO ALETARD m i _TUgo LIS m
CARGA TERMICA 1,582,060  KCALMA LMID EFECTIVA 31.4 ko
COEFICIENTE: SE DV ri ¥CALHE-m? *C L) 76 KO AL AR mE T
DATOS DE OPERACION
LADO TUBOS,
FLUIDG SEAVICIO LETAL (50 (0] EHTRAQA SALIDA
FLUJO TOTAL 28433 Kg/HR DENSOAD (LIQVAP) #am? 15.24 2096
ENTRADA |__sapoa CALDR ESPILKVAR) KCALXKgC 0.5129,
TEMPERATURA € _j120 52 CONDIEAMAUYAP) KCALMR-m*T 0.0268
LIDYIDO KgHR 5585 | CalDRLATENTE XCALMg_|_ 4801
VAPOR KgHA 28433 22468 TEHP QUABUIAROCI) C 35
INCONOENS, KaMHA —_ — MELOGINAD mSEG.
VAPOR DE AGUA Kg'HR - - PRESION Kafom? MAN 107 N
AGUA ¥o'HR = 380 = AIDA PRESIONPERMCALC) Ag'em? 0.70
VISGOSIDAD 11D VAP [ 0.0114 — ENSUCAMIERTO 1T, HALmT T GXCAL
LADO AIRE
FLUJC O AREEGUPG 3,621 14 e ALTUVE. m
FLUJO DE AIREAVENTILADOR  §25 Kimn A IERPERATURA ENTSA0A 38 'C
PRESION ESTATICA 9.1 mem BPUIY PERLTING ©a1 N £3 c
DATOS DE CONSTRUCCION
PRESIGN DE DISEMG Kglomd tARH PRESK)H OF PRYEDA Ko MAN TEMPERATYWA DE DISENG C
BANCO OF TUBOS CAREZAL TUBGS
_DIMENSIONES o PO ATERLAL
ARREGLO LAATE RIAL TIAM_EXT. mm,_E5P i,
SECCIOMES: PARALELD  SERE Ho PASOS BICLINECIGH LarSECCICGH
BANCOS PAAALELQ SERE . LE DISENG DE TAPONES LONGTUD, mm.
Ho OE CAMAS ‘ATERIAL OF EXPAGQUE ABEEGLO, sl
PASHLOS COBRQSICN PERRISIZE . | ALETA
ESTRUCTUAA COMIGOLASMEVEL LIV ABLES MATCRIAL
_ESCALERA RADWGRAFIADD QIAM, EXT, mim,
PERSIANAS WIC TERMIGD Mo PG, rSLESDA. o,
#1E£ PRUPTOR DF vib B4R THAALE ST Iy TPn
EQUIPO MECANICO
VENTILADOR, LIDION, REDUCTOR OE VELOCIDAD
MOOELQFAR hilsce)
HoAHIDAD. A SO0 NIDAD. NaATNIDAD No.OF DANDAS
EsIEL m._| AP ARt £S HP SOPGRTE
Ho ASPAS CUREATA DEL HQTOR AGMA NP ENG/FOL
JATERIAL CEL ASPA YOI FASLCICLG IRELACON DE VEL.
JARTERWL DE CUBO MARGA {resnca
PFSO- Ko €12 OPERACION Xa: LLENO GE AGUA xq
HOTAS 5
[_l: Do se walryen tos dains de operasan golermmn Jon pof la 4
ingerestia d¢ Precesa. k]
—z
1
NUM Zart | DiAN, ¥ RANGD TIPO Y CARA SEAVICID
DATOS DE BOOUILLAS POR UNIDAD:

| UNIVERSJOAD NACIOHAL AVIQNOMADEMEXICO |
| EACUI TA0 DEESTUINS SIPERIORES CUAUTITIAN |
| ROSAPATRICIAJIMENEZ JIMENEZ |

TESIS PROFESIONAL
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FABRICANTE BOMBA

TAMANO Y TIPG

PLANTA: COMPRESION DE GAS HOJA t DE 1
LOCALIZACION 005 BOCAS TABASCO
CLAVE GA-200 ADVE/R
No. UNIDADES 5 [CINCO)
BOMBAS CENTRIFUGAS
SERVICIO BOMBA DE CRUDO RECUPERADD
HNo. REQ: UNA ACCIO‘JADOR MOTOR ELECTRICO
URE NADOR™ WMOTOR ELECTA

CONDICIONES DE OPERACION

COMPORTAMIENTO

tioyIDO __CRUDO REGUPERAGO GPMa 1.8. NORM, 558 DIS. _658 CURVA PROPUESTA No, (1)
DESCARGA kgiem2man, _ 2.5 { NPSH NEC. (AGUA) m n
TEMP. BOMBEO{T. B} C a7 P. SUC, kglem2 man. MAX. 0.12 No. DE PASCS (1)
DENS. REL {Sp. Grj a T.8. 0.6567 P. DIF. kgfcm2 238 EFIC. DE DISENO 1] |
P. VAPOR a T.B. kg/ernz ABS,___2.59 COLUMNA DIF. m. 36 JMAX.BHP DEDIS.ENwPUL ()
VISCOSIDAD a T.8, ¢ 9.23 L. PSH DISP.a PT.m. —_ iMAX. COLUM, DE DIS. EN IMPUL. m_{1)_
CORR/ERO. CAUSADAPOR —— POTENCIA HIDRAULICA  — 18 IGASTO MIN. CONT, GPM (POR FAB) (1)
ACTACIONFRENTE—
CONSTRUCCION Y MATERIALES ACOPLAMIENTQ— s
CARCAZA-IZONTAJE (EJE) (BASE} (MENSULA) (VERTICAL) |AGUA ENFRIAIMIENTO PARA; __ —
BA!
TAPA [AXIAL) {RADIAL) 1‘ LERDS
TIPO {(VOLUTA SI4PLE) {DOBLE VOLTA) (DIFUSOR) | ESTOPCROS.
. - ; PEDESTAL —_
BARREMNOS ROSCADOS (\-‘E.‘-‘I:O) (DRE_N:) . CEANQILETRO) iy PRENSA ESTOPA_ ——
BOOUILLAS ! DIAKL, CLASIF. ASA | CaBA . POSICION | AGUA NECESARIA GPM
SUCCION T ) ] : | HOMIZONTAL| ENFRIAMIENTO EMPAQUE _ —woer
H T
i 1 ! 1 HORIZONTALL
DESCARGA L S m ; : 1 AGUA DE SELLO —
IMPULSOR TIPO_CERRAGD _ DIAM. DISERD (1) _MAX. ) !
BALERCS HHo. 1 RADIAL BOLAS  AXAL__ BOLAS i TUSERIA AUXILIAR
COPLE ¥ GUARDA 5i PLACA DE BASE_ s :
EMPADQUE 1
SELLO MECANICO s COTIGO 1 FABR. J— ]
CLAVE CELOS j CAACAZA i MATERIAL !
MATERIALES PRATES INTERNAS : =
-F.FUNDIDO, - [0} @ \PRUEGAS DE | REGESARIO | CON TESTIGOS
BRCHCE - TALLER
]
] ;
A ALEACKN :
— N ENDUREL D), 3 RIDROSTATICA hg'emz man, ( I
1-PULIDD I P GPER, hAX. PERIA. (rknr.mi'
: PESOS: BONaA (3 }_pase_(U____|
i wotor _(U__ TuRgwa_—
MOTOR POR, o TURBINA POR. D108 FWALES DEL_FADRICANTE
CLAVE MONTADA POR. (3} CLAVE WONTADA PCR: | DI, DEL B4PULSOR (), __
Hp AP, CORAZA 'HP e _ APM MAT.
maRca 41 | mARCA 11RO CURVA DE PRUEBA No. —
PO n ASLAMIENTO — 1) vAPOR ENT. ngiem2 mani—. DIB. GENERAL No. ==
EnvOLT {1} ELEVIEMP, ___ (1) 'ESCAPE kglom2 man: DIB. DETALLES DE BOMBA No.
VOLTFASES/CICLOS, | CONSUND DE VAPCR-—— DIKENSIONES SELLO EN DIB, Mo,
BALEROS_BOLAS . LUBR. GRASA.....; BALERCS LUeA

1.-DATO QUE DEBERIA SER DEFINIDC POR LA COMPANIA CONCURSANTE.
2.-REGIDA PCR CODIGO API 610 51 MO SE ESTABLECE OTRA COSA..

3.-50L0 SE INCLUYEN LDS DATOS DE OPERACION DETERMINADOS POR LA
INGENIERIA DE PROCESO.

NOTAS:

AMP PLENA CARGA BOOUILLAS :_mw. i A 35 cara posicl ., pe SERIE DE LA BOMBA
ENTRADA ___| ! !
SALIDA | ] | UNIVERSIDAD AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES
CUAUTITLAN
AOSA PATRICIA JIMENEZ JIMENEZ
TESIS PROFESIONAL
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11 DIAGRAMA DE TUBERIA E INSTRUMENTACION (DTI).
Generalidades:

Los Diagramas de tuberia e instrumentacion son ia representacién gréfica de todos
los datos necesarics para el desarrollo de la Ingenieria de disefio de una planta de
proceso. En estos diagramas, la simbologia empleada para la designacion de los
equipos es mas descriptiva que en los diagramas de flujo de proceso, las valvulas y
accesorios con los simbolos convencionales conocidos y/o apegandose a las normmas
inciuyendo su didmetro y codificacién o nimero especial de equipo. Ademas se
muestra toda la instrumentacion incluyendo la simbologia de todos los instrumentos
asi como las sefales requeridas para tener un buen control.
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.12 PLANO DE LOCALIZACION GENERAL (PLG).
Generalidades:

Ei plano de localizacién generat del equipo es un documento critico en el disefio y
construccion de una planta de proceso. Es un dibujo de la unidad, en planta, en el
cual se encuentra distribuidos adecuadamente todos y cada uno de los equipos;
ademas se representa en él la localizacion de las dreas funcionales para el personal
que va laborar, adapladas a las dimensiones y el sitio elegido para instalar 1a planta.
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CAPITULO IV

CONSIDERACIONES ECONOMICAS.
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CONSIDERACIONES ECONOMICAS.

En este capitulo se considera una estimacion de los costos para la instalacién del
sistema de compresion, ya que es importante el darse cuenta qué inversién tiene en
la industria petrolera, ésta es la razdén principal por la que se incluye en el presente
trabajo.

Cabe sefaiar que la intencién es atraer la alencion de la industria petrolera
mostrandole el costo actual por la adquisicién de los equipos principales de proceso.

Como se ha mencionado, la instalacién de un sistema de compresion para la
recuperacion de ios vapores provenientes de la estabilizacion de crudo, cuenta con
los equipos definidos con anterioridad, por lo que a continuacién se hace una
estimacién de costos de €stos equipos.

V.1 ESTIMACION DE COSTOS.

Los estimados de costos pueden clasificarse en dos grandes grupos: estimado de
costos de inversion y de costos anuales de produccion. Los primeros estan
constituidas por la inversian de los equipos e instalaciones requeridos; los segundos
se integran por los costos de materias primas, servicios, mantenimiento, manoc de
obra, etc.

COSTOS DE INVERSION.

Existen diferentes métodos para estimar los costos de inversién para plantas que van
desde aquellos que permiten obtener valores de orden de magnitud, hasta métodos
exactos que requieren de informacion especifica y muy detallada de los procesos,
equipos e instalaciones involucradas. Como regla general puede descirse que entre
mds concisa se quiera una estimacién de costos, se requerira mayor informacion y
mas tiempo para concretarla,
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En esle trabajo se hizo un estimado de costos de inversidn utilizando el método de
los porcentajes, que es de una exactitud intermedia pero aceptable. Este método
establece el costo de los equipos de proceso como el 100%, al cual se le agregan los
coslos de instalacion, de instrumentos, tuberias, etc., referidos como un porcentaje
del costo base, a fin de obtener el total de los costos directos.

En la estimacién de costos del equipo principal se usa como moneda de
comparacion, el ddlar, para evitar tener que ajustar por el efecto de inflacién.

La estimacién del coste del equipo principal de proceso (separadores, enfriadores,
compresares, enfriadores, bombas) se realiza en funcién al caleulo de un paquete de
Software: "Questimate For Windows” versién 10.0 de la compafia lcaros Corp. Este
paquete utiliza una base de datos, con la cual, a partir de las caracteristicas de los
equipos, como el didmetro, longitud y posicién para separadores; carga térmica para
enfriadores, potencia para el compresor; flujo y AP para las bombas, se obtiene un

costo base para cada unidad.

El costo base multiplicado por ciertos factores de correccion, permite obtener el costo
corregido del equipo en funcién de los cambios en el disefio, como puede ser la
presion de operacion, material, etc.

Et costo corregido se actualiza por medio de un indice de escalacién.

En la tabla 3 se muestran los resultados oblenidos en la estimacion de los costos de
los equipos principales de proceso, aplicando el método especifico para cada uno.
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TABLA 3. ESTIMADC DE COSTOS DE EQUIPO DE PROCESO.

CLAVE DESCRIPCION COSTO COSTO

UNITARIO TOTAL

(USD) (USD)

SOLOAIRES
EC-200 ENFRIADOR DE GAS DE PRIMERA 440,600 2,203,000
EC-201 ENFRIADOR DE GAS DE SEGUNDA 527,400 2,637,000
SUBTOTAL 968,000 4,840,000
RECIPIENTES

EA-200 RECEPTOR DE LIQUIDOS 16,700 83,500

EA-201 SEPARADOR DE GAS 10,100 50,500

EA-202 SEPARADOR TRIFASICO 15,100 75,500

SUBTOTAL 41,800 209,500

COMPRESORES
GB-200 PRIMERA ETAPA DEL COMPRESOR 1,200,600 6,048,000
GB-201 SEGUNDA ETAPA DEL COMPRESOR 1,823,200 9,116,000
SUBTOTAL 3,032,800 15,164,000
BOMBAS

GA-200 BOMBA DE CRUDO 14,000 140,000

SUBTOTAL 14,000 140,000
TOTAL 4,056,700 20,283,500
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Los costos adicionales que se agregan al costo base estan reportados como
intervalos de porcentajes que se estiman de acuerdo a la complejidad de las
instalaciones. De esta manera se han considerado los siguientes conceplos y
porcentajes respeclo al costo base. En la tabla 4 se muestra los porcentajes:

TABLA 4. ESTIMADO DE PORCENTAJE.

DESCRIPCION PORCENTAJE

MATERIALES E

INSTALACION:
TUBERIA 43
CONCRETO 18
ACERO 12
ELECTRICO 8
INSTRUMENTOS 10
AISLAMIENTO 8
PINTURA 1

CONSTRUCCION:

MANQO DE OBRA 70
INDIRECTOS 30
INGENIERIA 3
FLETES: 2.5
PARTES DE REPUESTO: 5
ADMINISTRACION: 5% del total de la suma de los

coslos anteriores

El estimado de los equipos de proceso mostrado en la tabla 3 se considera como el
cosio base. Aplicando el método de los porcentajes con los valores anteriormente
escritos, se obtienen ios costos de inversién indicados en la tabla 5.
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TABLA 5. ESTIMADOS DE COSTOS DE INVERSION.
’ DESCRIPCION COSTO
| (USD)
EQUIPO: 4,056,700
MATERIALES E INSTALACION: 1,164,500
TUBERIA
CONCRETO
ACERQ
ELECTRICO
INSTRUMENTOS
AISLAMIENTO
PINTURA
CONSTRUCCION: 2,667,300
MANO DE OBRA
INDIRECTOS .
FLETES: : 104,400
PARTES DE REPUESTO: 229 800
COSTOS INDIRECTOS: 238,800
INGENIERIA Y SUPERVISION
ADMINISTRACION: 423,075
TOTAL DE COSTOS DE INVERSION: 8,884,575

Ref. Datos Estadisticos de la Division de Economica del IMP.
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"CAPITULO V

CONCLUSIONES.
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CONCLUSIONES.

En este caso particular, la elaboracion del paquete de ingenieria basica
ha permitido definir los criterios basicos para el desarollo de la
ingenieria de un sistema de compresién para recuperar los vapores
obtenidos por estabilizacién, debido al incremento en la preduccién de
crudo en las plataformas marinas.

El desarrollo de estas instalaciones permitira tener una compresién de
los vapores para cumplir con los cbjetivos y funcién de la planta y un
mejor aprovechamienlo de los servicios auxiliares existentes en la
Terminal Maritima de Dos Bocas. Asimismo se podra contar con una
instalacién mas segura, confiable y eficiente que pueda absorber las
fluctuaciones de gas provenientes de estabilizacion por incremento de
la produccion en el mar.

Por otra parte, y considerando que el sistema de compresién se hard
en forma modular, se podria ir implementando en forma escalonada
conforme se incremente el volumen en ia produccién de gas.

Como proyecto de inversidn, la plania analizada en esta tesis, ha
demostrado ser bastante redituable, ya que permite obtener recursos
inmediatos que justifican el monto de la inversion inicial. Asi mismo, al
hacer uso de fa infraestructura existente en la lerminal, como ya se
menciond anteriormente (principalmente la energia eléctrica), se estara
aprovechando de una mejor manera el monto de la inversion.

Por ultimo, mediante un estudio mds a fondo de la ingenieria basica
desarrollada en la presente tesis, se podrd confirmar que los calculos
preliminares que en ésta se presentan son adecuados, con los cuales
se podra desarrollar la ingenieria de detalle como una segunda etapa
del proyecto.
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ANEXC A

MEMORIA DE CALCULO,

FA-200 AD/E_RECEPTOR DE LIQUIDOS.

i
Caracteristicas de la alimentacion:
VAPOR:
Wy =64334 Ib / hr = 1072.23 b / min
Sv = 0.1048 Ib/ pie?

Calcyle dei Fluje Volumétrico en pie? / min:

"' ‘)1 i
Qv = l\r__ 1072 ..3lblm|:1
S j 01048 Ibipic’

Datos del crudo:

=1023.2 pic™/min,

LiQuiDo:
§i= 53.29 b/ pie?
L = 0.2301 ¢p

Para oblener el didmetro se va a calcular en base a la velocidad del vapor.

Se obtendra una akura para el espacio vapor y para &l gspacio del fiquide, con estas
dimensiones obtenidas se calculara el area disponible para el vapor, y con los datos de fiujo
y velocidad se calcula el rea de vapor reguerido v al comparar estas dos areas deberad ser

mayer el area disponible para el vapor, en caso conirario se dara un valos mayar al espacio
vapor y per lo tanto aumeniara el diamelro.

Calculo del didmetro del separador en funcién de |a velocidad del vapor.

Utilizando Ia siguiente ecuacion se obiiene la velocidad det vapor.(')

V= 035((8 0= 81) /8 =mmmmmmmmeeeon s (1)

Donde :
& = Densidad del Liguido ( Ib /pie? )
Sy= Densidad de Gas { I/ pie?)
V = Velocidad { pie /min )
0.35 = Constante.

Sustiluyendo se obtiene que la velocidad es :
3.26-0.104 .
V=033 03.26- 0.1048 = 8 pics/s
0.1048
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De acuerdo a la ecuacién 2 se obtiene el area {olal del recipiente:

A:[WD} (2)

4
Donde :
A = Area ( pie?)
1 = 3.1416 = conslante
D = diametro { pies )
También se puede calcular el drea en funcion al flujo volumétrico:

A:(g) (3}

¥
Donde :

A = Area (pies?

Qv = Flujo volumétrico total del vapor (pie® / min.)

v = Velocidad ( pie / min. )
Despejando de la ecuacion 2 el diametro y sustituyendo el drea en base al flujo
volumétrico se tiene:

D= ]_Q_V__
0.785xVx60

Calcutando el diametro en funcién del flujo volumétrico del vapor se liene:
Q,,=10231.2 pie*/ min

D_ ﬂ_z__sz iCS D 55 .
0785x8.0x60 - Pie® U= ples

Cilculo del Area Requerida para la Separacién del Vapor (A gv):

De la ecuacton 3 se tiene:

Qv__ 10231.23 pie’/min _ 54 542

60V 60s x 8 pie/s
T min.

AvR=

Calculo del area disponible para el vapor (Apv) para un didmetro de 5.5 pies:

/ v | AREA DEL \ as T
VAPOR . :
N MAX 5.5
\ LQUIDD / 15
7105
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Del anexo F, Tabla de dreas parciales, se obtiene para un h/D una relacion de Aow/AT con
esta relacion y con el dato del érea total se obtiene ei area disponible para esa altura (h).

h 35

D755 06364

Donde :
h = Alivra del vapor (pie)
D = Didmetro (pie)

I 35

Apv
=T = .6" —_— " —— =
D =55 = 06363 — =0.6710
De acuerdo a la relacién anterior y a parir del area total se obiendrd el area
disponible para el vapor ;

A pv

AT

=0.671 ——————  Aovv=0.671xAr

De acuerdo a la ecuacién 2 se obtiene el area total del recipiente:

zD?

Oonde :
A = Area (pie?}
7 =3.1416 = conslante
D = diameiro {pie)
Area total es :

DY w55 L .
A= n = ; =23.7 pics

Por lo tanto el drea del vapor disponible es:

Aov= 0.671xA1=0.67 1x23.75 pies® =16 pies”

En conclusion el érea de vapor disponible es menor que et drea de vapor
requeridal  auno 913 pie? = Avo= 16 pie?

Cemo puede observarse el drea que requiere el vapor es mayors que el area que se dispone
de acuerdo a las dimensiones propuesias, por lo cual se aumentara la aitura del vapor a 4.
pies y por lo tanio el didmetroc también aumentara.

Suponiende un didmetro de 6 pies se tiene:

h_4_
0°6 =0.6666

Avo = 0.7080 Ar= 0.7080x28.26 pies’ = 20 pies’

~ A¥0.20.7080  Ar=28.26 pied

AVAR=21.3 pies2 == AVD= 20 pi352 Sigue siendo menor el area disponible del vapor, por lo cual
se supondra una altura para el vapor de 4.5 {t
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Suponiendo un didmelro de 6.5 pies se tiene:

-
/ _ VAPOR \ 45
Al N MAX

) 6.5
K A2 LIQUIDO N N 1.5
A3 pd 0.5 1

h_45_ L Aw_ . -
0=5.5-00923 W0 _g7389  Ar=33.2 pie

Avo= 0.7389 At= 0.7389x33.2 pie’ = 24.5 pie
AVR= 21.3 42 == AvD= 24.5 pie®

El 4rea disponible para el vapor de acuerdo a las dimensiones propuestas es mayor que el
area que requiere el vagor de acuerde a su {lujo, per lo cual ya se cumple con el vapor.

-Longitud del Separador:

Considerando una L/D =2.5
%:2.5 —~ 1=2.5D=2.5x6.5 pie=16.25 pie=17 pies
L=17 pies

LiQUIDO:

Cilculo del volumen disponible para el liguido { Vo, ) del nivel mdximo al nivel minimo:

i
/ A3 ARE A DEL VAPOR (ADV; \ B .
- 6.5

\ a2 AREA DEL LIGUIDO (ADL Y } 1.50
\ A1 LREA PARA EL BIVEL MIiEsD (ADL2) / . G5 T
) 17.0

Area disponible para el nivel minimo { A1):
Por criterio 1a altura, del nive! minimo del liquido es 6 pulgadas igual a 0.5 pies.

h 0

h 0.5 Al
D65 =0.0768

AT =0.Q354

A1=0.0354%AT=0.0354x33.2 pic=1.2 pic”
Si el area lotal del recipiente es la suma del drea para el vapor (A3) mas el area para e}

liquido comprendido entre el nivel maximo y el nivel minimo (A2) mas el area que ccupa
el nivel minimo (A1), despejando el drea 2 se liene:
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A2=AT-A3-A1=33.2 pig-(24.5+1.2) pig°=7.5 pie
Por lo tanto el volumen disponible para el liquido es:

VDL=(A2)xL=7.5 piex 17 pie=127.5 pie’
Considerando un tiempo de residencia de 2 minutos el {iujo volumétrico es:

Qou= 1225 Di€ g3 8 pic® /min
2 min

63.8 pieafmin=1 6,355 BPD de capacidad de manegjo de crudo.,

"Como puede observarse, se dispone de un volumen para captar aproximadamente 16,355
barriles por dia de aceite.

Las dimensiones finales son:

D.L.=6.5 pies
L =i7.0pies

Caloulo de los Niveles y Niveles de Alarmas de! Separador FA-200 AD/E

En forma general se establecen tos siguientes criterios basico:
El nivet normal se considerara al 50% entre el nivel maximo y el nivel minimo.

El nivet minimo sera de 152 mm.
Cuando se instale alarma por allo nivel, esta se colocara al 80% entre el nivel minimo v el

nivel maximo.
Cuando se instale alarma por bajo nive!, ésla se colocard al 25% entre el nivel minimo y el

nivel maxime.

: i
LVAX, / Espacio Vapiir 1 fv= 4.5 p‘\%

1 o

. R

: i el h2= 1.5 pie
t T T 1 AN Mivg Linmg_ 1205 pie/

Niveles

Nivel Minimo= 0.5 pie= 6 pulg=152 mm

Nivel Maximo = h2 + h1 = 1.5+0.5= 2 pie =24 pulg=610 mm

Nivel Narmal = 0.6h2 + ht = 0.6x1.5+40.5=1.4 pie =17 pulg=432 mm

Alarmas
AAN=h2x 0.8 +hi=0.8{1.5) +0.5=1.7 pie=20.4 pulg=518 mm
ABN=h2 x 0.25 + hi= 0.25{1.5) +0.5= 0.875 pie= 10.5 pulg=267 mm
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ANEXO B

MEMORIA DE CALCULO.

EA-201 AD/E SEPARADOR DE GAS.

Del balance de materia y energia se obtienen los siguientes datos:

GAS:

Wv = 62686 Ib / hr = 1044.76 Ib/min.
&v = 0.3252 Ib/pie?

LiQUIDO:
W, = 1647.14 1b / hr = 27.5 Ib/min.

5. =61.64 Ib/pie®
Célculo del Flujo Volumetrico en pie¥min:

GAS:

W, 4.96 i .
Qv =( ]:M'”“—H]:ZQB pie*/min.

v 0.3252 Ib/pic’

LiQUIDO:;

W 5 i
Q.= i = M = 0.4454 pic"/min.
8. ) 61.641b/pie
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Calculo del didmetro_del tanque en funcidn de la velocidad del vapor:

La velocidad se obtiene de la siguiente manera de acuerdo con la siguiente
ecuacién:{7)

V=035 6%:5\,- Ege[T4111]) EER————————— (1 )
Donde :

8L= Densidad defl liquido (ib/pie?)

Sv= Densidad de gas (Ib/pie?)

V = Velocidad pie/min)

Sustituyendo en la ecuacion (1) se obtiene que la velocidad es :

64-0.3252
v :0.351f6—194_0—5- = 4.85 pies/s
03252 —————

El drea del tanque es, de acuerde a la ecuacion 2:

v
4= - 2
A p (2)

Donde :
A = Area (pie?)
R = 3.1416 = constante
D = diametro (pie)

El Area en funcién de la velocidad y del flujo de vapor:

Qv

A= (3)

Donde :
A = Area pie?

Qv = Flujo volumétrico del vapor! (pie3/min.}
V = Velocidad {pie/min.)
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Igualando la ecuacién { 2) y la ecuacién ( 3 ) y despejando el diametro se tiene :

D=, gv
¥ 0.785x Vx60 (4)

Donde :

Qv = Flujo volumétrico del vapor {pie*min)
T = 3.1416 = constante
D = didmetro {pie)

V = Velocidad {pie/min)
60 = Factor de Conversion a segundos

El flujo del vapor es de acuerdo al balance de materia y energia:
Qv = 3213 pie¥min.

Sustiluyendo en la ecuacion {4) para encontrar el diametro se tiene:

3213
D= 1‘———— =38 pies
0.785x4.85x60

Como no es un didmetro nominal se tomara el inmediato superior:

D=4 pies

Calculo del didmetro de |la boquilla de_alimentacion del tangue { ¢ ):

Esta boquilla debe cumplir con las siguientes condiciones:

-Patrén de flujo: debe ser anular 6 burbuja, preferentemente evitar "SWG" 6 "PWG”
-La velocidad en la boquilla, debe ser menor a la de erosién.

Velocidad de Erosién:

Ve = 160 _ hies/s
Vém pIes (5)
Donde :

Sm = Densidad de la mezcla (Ib/ pie?)
VR = Velocidad de erosién (pie/seg}
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La densidad de mezcla se calcula de la siguiente manera:

_ WL+Wv  1647.4+ 62686
T WL Wy 16474 62686

—t— —
duL &v 6164 03252

§M =0.3337 Ib/pie’

Sustituyendo en la ecuacion 5 se tiene que la velocidad de erosidn es:
160
4/0.3337

Para calcular el didmetro minimo de la boquilla de alimentacion se utilizara la
siguiente ecuacion:

D BOQUILLA MINIMG = 0.']35(36;).\\/ R )

Donde :

Vi = =277 pies/s

Qr = Flujo velumétrico total (pie¥/min)

¢ = Diametro de la boquilla de alimentacion del tanque (pie)
0.785 = Constante= w/4

60 = Factor de conversidn a segundos

Sustituyendo en la ecuacién (7) se tiene que el diametro minimo de la boquilla de
alimentacion para el tanque sera de :

) { AN AU 1‘ 0_ —-6 I
(98] 1] = e ———— |
BOQUILLA MINIMO Ox Dpe pug

El didmetro que se caiculd con la velocidad de erosién es el diametro minimo, este
valor se tomara como hase para fijar el didmetro mas conveniente, como primera
aproximacion, se seleccionara una bogquilla de 10 pulgadas, utilizando las
siguientes ecuaciones !

2 j=s

Wy s oL

Bx=53l[ (8)

Donde :
Bx = Abscisa de la gréfica de Patron de Fiujo (anexo G)

W= Flujo masico del liquido (Ib/h}

Whv= Flujo mésico del vapor {lb/h}

dv = Densidad del vapor (Ib/ ft3)

oL = Densidad del liquido {lb/ {t?)

(L = Viscocidad del liquido(cp )

oL =Tension superficial del liquido{dinas/cm? )
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Sustituyendo los valores en la ecuacién (8) se tiene que:

Bx=53i

I647 14Y V6162 % 03252 | 05261
I X I =00477

62686 6164 67.763
Para encontrar ta otra coordenada se tiene la siguiente ecuacion:

216 xWvy
{9)

Bv= AVE L v

Donde :

BY = Ordenada de la grafica patron de flujo (Anexo G)
Wv= Flujo masico del vapor (Ib/h}
dv = Densidad del vapor (Ib/ pie?)
O = Densidad del liquido (Ib/ pied)

2.6 = Constante
A = Area (pig?)}

El drea es, de acuerdo con la ecuacidén (1 ):

(1)

A=07830°

Sustituyendo la ecuacién { 1) en la ecuacién (9) y sustituyéndole los respectivos
valores se tiene que:

2.16x62686
= . =55477
0.785(0.8333*)v/61.64 x0.3252

Como se puede cbservar en el anexo G con BX= 0.041 y By =55477 nos
encontramos en flujo estratificado por lo tanto se supone otro didmetro de la

boquilla, por que se debe tener un flujo anular:

Suponiendo ahora un diametro de la boguilla de 8 pulgadas se tiene:

2.16x62686
= - = 86,682
0.785(0.6666 v/61.64x0.3252

Con esta nueva coordenada, se obtiene un patron de flujo tipo anular por lo tanto es
el didmetro correcto: 8 pulgadas.
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Calculo de la Altura del Tanque -

1
ht h- 1 pie
m m=0.5
Ih=(0.2xD.I 3 0
hy he={0.2xD.1)+ +3
hvmin. =4.0 pie
}_—.I I Itbn = 0.2D +0.5+%
Pow b
NMAX 1 h:min.=1 pie
i
i
ALN, ;
NNL, | ; QuxbBr  Quxfn
T H h = = =
ABN, ' ha * 7 Atavque | 0.785D7
4 i
S | ' i
BAATN { b he =6 puig.

Calculo del espacio entre Ja parte superior deftanque vy la parte superior de la malla {hi):

Por criterio ht= 12 pulgadas=1.0 pie

Calculo del espacio gue ocupa ta malla dentro del tangue {m):

Por criterio m= 6 pulgadas=0.5 pie

Calculo del espacio vapar (hv):

o]
I}":(O.ED.I.}'E'S—:'.: (10}

Conde :
hv = espacio vapor (pie)
© =didmeiro de la boquilla de alimentacion deltanque (pie)
0.2D.1. = quinta parle del didmetro Intemo (pie)
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Sustituyendo el diametro de la boquilla en la ecuacion (10) para enconirar el espacio
vapor (hv}:

0.6666

hy = (02x4.0)+3+ 5 = 4.1 pie

Calculo del espacio entre el nivel méximo y la entrada de fa bequilla (hbn);

hon=02D +05+

e

o (19
Sustiluyendo ios valores se tienen:

0.6666 :
hen = (0.2x3.0)+ —,’* =1.13 pic

Calculo del espacio entre el nivel maximo y el nivel minimo {h s):

Quxfr  Quxbn
Ik = =

Ar0.785D (12)
Donde :

hr = Espacio entre el nivel maxima y el nivel minime del liquido (pie)
Q= Fiujo volumétrico del liquido {(pie®min)

Ba = Tiempo de residencia (min.)
AT = Area del tanque {pie?)=0.78507

Sustituyendo los valores en la ecuacion 12 se liene gue:

Como se observa el espacio es demasiado pegueno , por lo que se usara el siguiente
criterio: el espacio entre el nivel maxima y el nivel minimo para el liquido es de 2 pie.

Calculo del espacio entre e! nivel minimo_de! liquido (hb);

Por criterio he= 6 pulgadas=0.5 pie
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Longitud total del tangue (H):

H=l +m +hv +hm +he +h e R <

Sustituyendo los valores se tiene que la longitud total del tanque es:

H=1.0+05+40+1.1+2.0+0.5=9.0 pie

De acuerdo a la altura y al diametro se tiene una L/D de:

£n términos generales la relacién UD para cualquier tanque de proceso se encontsard
en el rango de:

Célculo de los Niveles de Alarmas v del Nivel Normal del Liguido:

AAN={hr -0.5) x 0.8 + hmin= 0.8{1.5) +0.5= 1.7 pie= 20 pulg=518 mm
MNNL=(ha-0.5) X 0.8 + hma= 0.6(1.5) +0.5= 1.4 pie= 16.8 pulg= 427 mm
ABN=(hr-0.5) x 0.25 + hmin= 0.25({1.5) +0.5= 0.875 pie= 11 pulg=268 mm
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ANEXO C

MEMOQRIA DE CALCULO.

FA-202 AD/E SEPARADOR TRIFASICO.

Del balance de materia y energia se obtienen los siguientes dalos:

VAPOR:
Wy = 49,534 Ib/hr = 826 Ib/min
dv = 1.042 Ib/pie?

LIGUIDG:
W, = 12,3124 Ib/hr =205 Ib/min.
5 = 35.810 Ib/pie?
o= 0.1536 cp

AGUA:

Wy =8381 Ib / hr = 14.0 ts/min.
dw = 61.635 ib/pie?
uw = 0.5723¢cp

Calculo del fluto volumelrico en pie¥min:

GAS:
W 826 lhvmi . .
v = '(—\: —GHE‘- =793 pictmin.
L O J 1.042 1b/pie
LioUIDO:
J sl 3
Q.= (l\_ L Ihh_m.n - = 5.72 pic*fmin.
L& ) 355000000
AGUA

= 50.2271 pic*/min.

0 { W 14 Jb/min
w = =
|5 )7 61635 orpic”
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Calculo del diametro interno en funcion a la velecidad del vapor:

Calculo de ia velocidad:

_ ‘(5 L-8 v)
V =0.33 —5—" ____________ (1)

Dende :
8= Densidad del tiquido {Ib/pie?)
dv= Densidad de gas (Ib/pie3)
V = Velocidad pie/s)

Sustituyendo:

’ _1.042
V=033 35811042 = 2.0 pies/s
1.042

Para obtener el diametro se liene:

D= | — & e (2
0.785xVx60

Sustituyendo los valores:

\I 793pieimin k 4 o
- =3 ple
D 0.785x2 piess x G0 s/min,

£1 diametro obtenido es una aproximacion en el espacio que se requiere para el vapor, ya que se
obiuvo en funcién del fiujo de vapor, ahora bien, por criterio ef espacio minimo para el espacio
vapor es de 3.5 pie cuando se liene malla separadora 6 caja vane, porloque sevaa considerar
esle espacio y para el caso del liquido se estima un espacio de 1.5 pie y con este espacio
disponible se obtiene un tiempo de residencia, el cual por criterio no debe ser menor de 5 minutos,

de no ser asi se deberd aumentar el espacio para el liguido hasta que se cumpla con el liempo
disponible.

[
/Esoncio\!apor hv g 3.5pie
1

Hivel max. del Liquids he b 1.5 pie
\peel tin cual tw ic

Didmetro= hv + ha + h wmin.= 3.5 + 1.5 + 0.5= 5.5 pie

Célculo de g Ionqgitud del tanque:
Sisetiene un /D =3 porlotanto longitud sera L= 3xD=3-x5.5 = 16.5 pies

L=17 pie
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Area total dellangue:

Z o
A=ZD (3)

Sustituyendo vaiores se tiene:

Calculo del drea requerida para el vapor { Anav):

Sustituyendo los valores respectivos en la ecuacion 4:

Qv
AvR = v i )
793 pic*fmin

AR = —m————
2pie Y 603
s min

A panrtir de las dimensiones del separador se calcutara las siguienies areas:

= 7.0 pie’

Calculo del area disponible para el vapor [ Aoy ):

hy Deonde :
M) hv = Altura para el vapor (pie}
D = Diametro {pie)

Del anexo anexo F, Tabla de areas parciales se obtiene para un h/D una relacion de
Apv/AT

v 33 Ay
— = =06364 — = 067106
D 35 At

Sustiluyendo se tiene que el drea del vapor disponible es:
A =06716Ar=06716x23.8 [ =16 f*

El criterio que se maneja para el dimensionamiento es: el area requerida debe ser menor que
el area disponible del vapor, en caso contrario debera calcularse de nuevo con otra longitud
diferente de espacio vapor; para este caso el resultado estd correcio, ya que ¢l area requerida
del vapor es menor del area disponible para el vapor:

Awr=71< Aw=161"
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Calculo del drea disponible para el hidrocarburo { Apy, ):

=2
[

Conde :
D h = Ailura para el liguido (pie)
D = Biametro {pie)

Del anexo F, Tablas de Areas Parciales, se obliene para un h/D una relacion de Aow/AT

L

1,

D s

I AL
=02727 ——— e = (0.2212
Av

L

Sustituyendo se tiene que el drea de! liquido disponible es:

A= 0.2212A7= 0.2212 x 23.8 pie°= 5.3 pie’

Caleulo del volumen disponible para el hidrocarburo { Ve }:

Voo = AoixL.

Donde :
VoL = Volumen disponible el hidrocartburo (pie3)
ADL = Area disponible de! hidrocarburo (pie?)
L = Longitud del tanque (pie}

Sustituyendo se liene:
Vo= 5.3 pie® x 17 pie= 90.1pie?
Eltiempo de residencia disponible para el liguido sera:
VoL=0Qx8x
Despejando el tiempo de residencia se tiene gue:
Como se puede observar, el tiempo de residencia para

=15.8min el liquido es adecuado ya que minimo por criterio es
de 5 minutos.

_ Ve 901 pic"

Ox= e
Q  375pic fmin
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Célculo del drea dspenible para el agua ( Apw );

AT = Apv + ApL+ Apw

Despejando se tiene:

Apw = Ar-Apv.ApL

Aov=23.8 - 16.0 - 5.8= 2 pie 2

Dimensionamiento de la Pierna del Tanoue

Calculo del diametre para la pierna del ianque.m

Vi

Dr=,|————
I Y 0.785

Donde :
Dp= Didmelro de la pierna del lanque (pie}

Y= Volumen que ccupa et agua (pie)
hwe=Allura entre el nivel minimo y el nivel maximo
por crilerio deberd ser de 18 pulg. a 24 pulg. se escoge 18 pulg.=1.5 pie

El volumen que ocupa el aguz para un tiempo de residencia de 2 minutos es:

{0.2271pic?
Vw = 9~—~—k£-hﬁ \(En‘.in) =0.43 pie’
min J

Sustituyendo vaiores el didimelro de la plerna es:

=0.01pie = | pic

Os 0.45pic )

S\ 0.7850 spic
1 (1.5

137



o

Comprobacidn si requigre el tangue de una piemna para la separacién del agua-hidrocarburo;

Be <03 Si la relacién entre €l didmetro de la pierna y el diametro del tanque es
= menor a 3, eltangue necesita pierna si es mayor no necesita

=0182£03  Elvalor es menor, por lo cual si necesita pierna el tanque

Niveles de fa pierna:

dpie,
i pie;  |uma . . L
1.5 pie Estos valores de los niveles en ia pierna seon criterios
T de diseno.
0.5 piel [y

Célculo del volumen requerido del agua en la pierna del tangue:

Vew = Qwx@r
Sustituyendos valores y suponiendo un liemgo de residencia de 3, minutos se tiene que el
volumen del agua requerido es:

{0.2271pic’ \(q

min

Célculo del volumen dispenible del agua en fa pierna del tanque:

Vw = min ) = 0.435 pic’

T,
Vow= Anprx L= : Des L

Donde : Dp = Didmetro de la pierna del tanque (pie)
Apw= Area dispcnible para el agua (pie?)
L = Longitud del tlanque (pie)

Sustituyendo:
Vo = E}] pic) (Ipic) = G785 pic’

Vaw = ¢43pic’ € Vow = 0.783 pic”
Comparando, se observa que el volumen disponibie para el agua en la pierna es mayer que el
volumen que se requiere,
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Célculo de los niveles y niveles de alarmas de| tanque FA-202 AD/E

1
[ / Espacio Vapor y hv=3.5 pk
&f& wjliQB‘ Aﬁ.h_'. i k he= 1.5 pia)
Y

SN
r | 4
1 1 ! ! AN Niyel Minimn, Tws 0.5 pie/

Niveles

Nivel Minimo= 0.5 pie= 6 pulg=152 mm

Nivel Maximo = hr + hw = 1.5+0.5= 2 pie =24 pulg=610 mm

Nivel Normal = 0.6hr + hw = 0.6x1.5+0.5=1.4 pie =16.8 pulg=427 mm

Alarmas
AAN=hrx 0.8 +hw=0.8(1.5) +0.5=1.7 pie=20.0 pulg=518 mm
ABN=ha x 0.25 + hw= 0.25(1.5) +0.5= 0.88 pie= 10.5 pulg=267 mm
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ANEXO D

MEMORIA DE CALCULO PARA LA POTENCIA DEL COMPRESOR.

. WH
Potencia =
3300071
Donde:
Potencia= Hp

W= Flujo masico del gas {Ib/min)
H = Carga pie - 1b
Ib

n = Eficiencia

Se incluye esta memoria de célculo, para informar de que manera se puede
obtener la potencia de! compresor, para este trabajo se utilizaron los valores
obtenidos directamente del simulador, wtilizado para el balance de materia y
energia.

ANEXO E
MEMORIA DE CALCULO PARA LA POTENCIA DE LA BOMBA.
Flujo= 598 gal/min
Presion de succién=1.71 psig

Presion de descarga=35.56 psig

Con la siguiente ecuacidn se calcula la potencia

_ GPM x AP
1714 ne nm

De la tabla A se tiene la eficiencia de la bomba. e = 75.36%
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Sustituyendo valores se tiene:

_598x (35.6-1.7)
"~ 1714 (0.7536)

De la tabla B se obtiene la eficiencia del motor:

15.7

1 = 86%
Sustituyendo el valer la potencia es de:
HP = 17 18
86
Tabla A''Y
Eficiencia de Bombas
CAPACIDAD EFICIENCIA
(GPM) (%)
10 12.23
20 26.26
30 33.58
40 38.44
50 42.68
60 46.26
70 48.94
80 50.44
90 51.79
100 53.75
200 63.57
300 69.39
400 73.13
500 75.36
1000 80.0
2000 82.68
3000 84.29
4000 85.36
5000 86.62
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Tabla B!
Eficiencia de Motores

Motor
HP Kw
1 0.74
2 1.49
3 2.24
5 3.73
7.5 5.59
10 7.46
15 11.1
20 14.9
25 18.6
30 22.4
40 29.8
50 37.2
75 55.9
100 74.6
125 83.2
150 112
200 149
250 188

Eficiencia otor Eficiencia
HP KW
80 500 373 93
82 600 447 93
84 700 522 93
85 800 597 94
85 800 671 94
85 1000 746 94
86 1250 932 94
87 1500 1118 94
88 1750 1305 94
89 2000 1491 94
89 2500 1864 94
89 2750 2051 95
a0 3000 2237 95
S0 3500 2610 95
80 4000 2983 a5
a0 4500 3356 95
a0 50C0 3728 95
a0 e
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ANEXO F

HOJA DE RESULTADOS DEL CALCULO DEL EC-200 ENFRIADOR
DE PRIMERA.
Se utilizo el HEXTRAN para el céalculo del enfriador.

Re!. Simulador utilizada en la Div. de Proceso del IMP.

Los criterios bdsicos para el uso de soloaires son:

Principalmente por gue ccupa poco espacio en plataformas, para el
enirfamiento no requiere de una corriente de proceso, tiene una caida
de presion baja comparada con el equipo de tubos y coraza.
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ANEXO G

HOJA DE RESULTADOS DEL CALCULO DEL EC-201 ENFRIADOR
DE SEGUNDA.
Se utilizé el HEXTRAN para el caiculo del enfriador,

Rel. Simulador wtilizado en la Div. de Proceso del IMP.
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ANEXO H

TABLA DE AREAS PARCIALES."”
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ANEXO 1

GRAFICA FLUJO A DOS FASES.0Y
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En la pagina 128 y 129 se explica las coordenadas de esta grafica.
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