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Resumen

El objetivo del presente trabajo es propener una modificacion al proceso actual de estabilizado
de petréleo crudo en la Terminal Maritima de Dos Bocas, Tabasco, de tal forma que el
producto cobtenido cumpla con las condiciones impuestas por las normas internacionales
respecto al contenido de acido suifhidrico, sales, agua, gas ocluido y por supuesto sin

descuidar la seguridad y facilidad operativa, asi como la proteccién al medio ambiente.

En este trabajo se presentan los resultados obtenidos del analisis del proceso de estabilizacidon
de petréleo en la Terminal Maritima de Dos Bocas, Tabasco. Se describen los procesos
existentes para la estabilizacién de pefréleo y con base en las caracteristicas técnicas de éstos,
asi como a la calidad de los productos que se obtienen se seleccionan a priori dos de ellos,

como alternativas al proceso existente, con el objeto de mejorar la calidad del producto.



Se lleva a cabo la caracterizacion de las corrientes de alimentacién al proceso v se estudia la
Situacion Actual mediante el uso del simulador de procesos Aspen Plus para determinar el
grado de exactitud con la que el modelo obtenido representa la operacion real de la planta. Se
plantea el Caso Base y se analtza a través de un horizonte de 13 aflos, los resuitados obtenidos
sirven para determinar los costos de operacién y mantenimiento, asi como los ingresos de cada

una de las alternativas planteadas.

Se analizan las Alternativas propuestas en todo el horizonte del proyecto y se comparan ios
resuitados obtenidos con los del Caso Base, de forma tal que se pueda evaluar cual de los
procesos propuestos es mejor técnicamente. Con los resultados, se determinan los costos de

operacidn y mantenimiento.

Finalmente se presenta el estudio de factibilidad téenico econdmica en el que se comparan los
rendimientos de las Alternativas y del Caso Base, para lo cual fue necesario determinar la
inversion requerida, los ingresos, asi como los costos de operacidn y mantenimiento de cada
una de las Alternativas analizadas y del Caso Base. Los resultados obtenidos se utilizaron para
realizar un andlisis de rentabilidad con ¢l cval se determiné cual es el proceso mas rentable

desde el punto de vista técnico y econdmico.



El proceso de estabilizacién del petrdleo crudo, merece un cuidadoso estudio debido a las
implicaciones que este proceso representa, como primer eslabén en la cadena productiva de
los hidrocarburos. La inversidn, los costos de operacidon y mantenimiento, asi como la
cantidad de condensados recuperados son algunos de los criterios considerados para la
seleccion de un proceso en particular; la seguridad y el impacto ambiental son aspectos que
también deben incluirse en la toma de decisiones, para lograrlo es necesario un estudio de
optimizacion que nos conduzca a la seleccion del proceso mas rentable tanto en su aspecto

técnico como en el econdmico.

El proceso de estabilizacién del petréleo crudo separa los componentes mas voldtiles del
aceite, manteniéndolo en condiciones apropiadas para su almacenamiento y transporte. La
presencia de éacido sulfhidrico (H,S), complica el proceso; puesto que para eliminarlo se
requieren condiciones més severas de operacion, incrementando los costos tanto de operacidén

como de mantenimiento.



Capitulo 1
Introduccién

Las restricciones mas comunes en los procesos de estabilizacion son las siguientes:

Miéxima recuperacién de aceite estabilizado.
Maxima recuperacién de condensados.

Minima presién de vapor del aceite estabilizado.
Minimo contenido de HS en el aceite estabilizado.
Minima condensacion en el transporte del gas.

V VYW VYYVY

La presion de vapor del aceite estabilizado es un pardmetro importante, debido a que una
presion de vapor elevada implica un alto contenido de hidrocarburos ligeros en el aceite, es
decir, que durante su transporte o almacenamiento dichos hidrocarburos serdn liberados
provocando condiciones inseguras, perdida de productos valiosos y por consiguiente,
deterioro del medio ambiente; por otra parte, la presencia de H,S en el aceite estabilizado
motiva el uso de agentes secuestrantes, cuyo costo es elevado, para mantener el crudo dentro

de especificaciones.

Experimentalmente se ha encontrado que un aceite con una presion de vapor mener ¢ igual a
11 psia, se considera estable, tanto para su fransporte como para su almacenamiento a
condiciones ambientales, mientras que una presion de vapor mayor a la indicada se Ie
considera como inestable, por lo tanto, para prevenir la liberacidn de gases al medio ambiente

y evitar condiciones inseguras, debemos operar procesos que cumplan con esta restriccidn.

El objetivo del presente trabajo es proponer una modificacion al proceso actual de estabilizado
de petrdleo crudo en la Terminal Maritima de Dos Bocas, Tabasco, de tal forma que el
productc obtenido cumpla con las condiciones impuestas por las normas internacionales
respecto al contenido de acido sulfhidrico, sales, agua y por supuesto sin liberar gases durante
su transporte o almacenamiento; sin descuidar la seguridad v facilidad operativa, asi como la

proteccidn al medio ambiente.

En el capitulo dos, se presenta la descripcidon general de los procesos existentes para la
estabilizaciéon del petréleo crude, se indican sus caracteristicas sobresalientes y sus
limitaciones, con el objeto de seleccionar, a priori, aquellos procesos que pudiesen cumplir

con las exigencias impuestas.
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Introduccion

En el capitulo tres se describe el problema cobjeto del presente trabaje, se analiza la situacién
operativa actual del proceso y se define el modelo matemético y termodindmico que mejor lo

representa, haciendo uso de un Sistema de Simulacién de Proceso.

En el capitulo cuatro, se plantea el Caso Base y sc determinan sus costos de operacién y
mantenimiento asi como la inversion requerida, en funcion de los resultados obtenidos con el
Simnulador de Procesos. Cabe mencionar que este Caso Base, sirve de modelo comparativo
para la factibilidad técnica y econdémica de las alternativas propuestas, al comparar los

resultados enire si.

En el capitulo cinco, se analiza la Alternativa 1, Estabilizacion con Calentamiento v Vacio; se
presenta el analisis de sensibilidad realizado para la determinacién de las condiciones 6ptimas
de operacion, asi como los costos de inversidn requeridos. Con los resultados obtenidos de la

simulacidn, se obtienen los costos de operacidn y mantenimiento.

En el capitule seis se analiza la Alternativa 2, Estabilizacion con Temperatura; se presenta
también el estudio de sensibilidad realizado para determinar las condiciones de operacion
necesarias para obtener un producto con las especificaciones requeridas. Los resultados
obtenidos se utilizaron para calcular los costos de operacion y mantenimiento, se determiné

también la inversién requerida para su puesta en operacion.

El capitulo siete contiene el analisis de rentabilidad de 1as Alternativas con respecto al Caso
Base v en funcién de los pardmetros econdmicos se determina cual de las alternativas es la
mejor. Desde el punto de vista técnico, se analiza la factibilidad operativa del proceso, los
riesgos inherentes por su operacién misma, el cuidado al medic ambiente y la seguridad del

personal; desde el punto de vista econdmico, se analizan las variables econdmicas generadas

por el estudio de factibilidad. Finalmente, se presentan las conclusiones y recomendaciones




El proceso de remocion de hidrocarburos con alta presion de vapor {componentes ligeros) de
la corriente de crudo se conoce como estabilizacion, esto garantiza tener un crudo con las
propiedades adecuadas para su transporte y almacenamiento, evitando con ello riesgos ¢
inseguridad, pérdida de productos valiosos y potencialmente nocivos asi como, contaminacion
al medio ambiente. Si un aceite “estabilizado™ libera gases durante su almacenamiento en
condiciones ambientales de temperatura y presion se dice que es inestable y que su proceso de

estabilizado no es el adecuado.

Para determinar si un crudo es o no estable se le practica una prueba conocida como PVR
(Presion de Vapor Reid), ésta es la presion que ejerce el vapor en una celda especial a 100°F
(ASTM D-323). La PVR de un aceite crudo es un indicador de la tendencia del crudo para

desprenderse de hidrocarburos gaseosos, las unidades para indicar la PVR son psia.



Capitulo 2
Generalidades

Una PVR de 6.5 psia corresponde a un crudo estable y no representa riesgoe para la seguridad,
no obstante, un crudo con una PVR de 10 a 12 psia, también se considera estable, sin
embargo; es el maximo permisible de seguridad para el almacenamiento en tangues a presion
atmosférica. La prueba de la PVR da una aproximacion de la presion de vapor de un liquido
del petréleo a una temperatura de 38°C {100°F). La idea bésica de realizar 1a prueba a 38°C se
debe al hecho de esperar dicha temperatura en los tanques de almacenamiento durante los

meses de verano.

Otra forma de evaluar el grado de estabilizacion del petrdleo crudo es la presion de vapor
verdadera (PVV), esta es la presion a la cual la fase vapor de una sustancia se encuentra en
equilibrio con la fase liguida de la misma, a una temperatura dada. Refiriéndose a la sustancia
en fase liquida, la presion de vapor es aquella a la que se inicia su vaporizacion. La presion de
vapor verdadera, es una propiedad termodinamica como la densidad v la viscosidad, y, como
muchas otras propiedades termodinamicas cambia con la temperatura. Para la medicién de la
presion de vapor de una sustancia pura, los valores determinados son iguales a los reales ya
que para esta sustancia, no existe un cambio de composicién por pérdidas de vapores; $in
embargo, en una mezcla de dos o mas componentes, las pérdidas por vaporizacién de los
componentes méas ligeros modifican la composicion del liquido, por lo que los valores

experimentales son menores a los reales.

Cuando se trata de definir el grado de estabilizacidn de un aceite, puede hacerse referencia
tanto a su PVV como a su PVR de forma indiferente, puesto que ambos términos cuantifican
la tendencia que tiene un aceite a emanar productos gaseosos a condiciones ambientales de

presion y temperatura, de hecho, es comin el uso de nomogramas en el que se correlacionan

ambos términos, como el de la Figura 2.1.
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Procesos de Estabilizacion de Petrdles Crudo

Independientemente de la tecnologia utilizada, la estabilizacién de los hidrocarburos liquidos
es necesaria a fin de que no experimenten pérdidas sustanciales por vaporizacidn al
transportarlos o almacenarlos a condiciones superficiales. Por lo tanto, la estabilizacién se
realiza considerando el concepto de presion de vapor, y no es mds que un ajuste de ésta, de tal

manera que sea menor que la atmosférica a la temperatura maxima esperada.

Las tecnologtas para la estabilizacién del petrdleo se clasifican de la siguiente manera:

» Estabilizacion por Separacion Multietapa
®  Reduccion gradual de la presion
8 Calentamiento
Vacio
Calentamiento v Vacio

»  Estabilizacion en unidades tipo torve de destilacion
8 Agotamiento en frio
s Agotamiento en caliente
& Rectificacion en dos etapas

Estabilizacién por Separacién Multietapas

La estabilizacién por separacion multietapas, consiste basicamente en someter el aceite a una
serie de separaciones sucesivas a diferentes condiciones de temperatura y presion con el
objeto de obtener un crudo lo mas estabilizado posible, estos métodos son ficiles de operar y
requieren de muy pocos servicios, se obtienen aceites con diferentes caracteristicas, que
dependen de la severidad del proceso, sin embargo, en general entregan ¢l producto con altos

contenidos de acido sulfhidrico.

Separacién Multietapas Simple

Principios de Operacion. Bste proceso emplea como principio la reduccién sucesiva de la
presion aumentando la tendencia de los componentes a pasar a la fase vapor. La Fraccidén del

componente que “flashea” o se vaporiza durante alguna etapa, esta en funcién de la
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ternperatura, presién y composicion del fluido en cada etapa. La tltima etapa de la separacién
se lleva a cabo a una presién cercana a la atmosférica. Las especificaciones para la presion de
vapor y HzS se determinan sobre el producto de la ultima etapa de separacién. Un esquema

representativo de este tipo de proceso se muestra en la Figura 2.2,

Gas de alta
presion
Mezcla : -
gas-aceite f Gas de medi
s de media
® )Q presion
: | )
1 >C) (Gas de baja
] Control presion
© detomp. —
) Crudo Estabilizado
. a almacenamiento
Calentadoro L_&: @
enfriador
Enfriador
(eventual)

Figura 2.2

Caracteristicas de la alimentacion. Limitada. Si el contenido de H,S en la alimentacion es del
orden de 1000 ppm, se requiere una temperatura muy alta en la Gltima etapa de separacion
para cumplir con niveles bajos en el producto. La temperatura de la ultima etapa de
separacion, controla el contenido de H,S en el aceite tratado, v en consecuencia, determina

también la recuperacién del mismo.

Caracteristicas del producto. Su recuperacion es baja con respecto a la mayoria de los otros

procesos, sobre todo si la temperatura requerida en la ultima etapa es elevada para cumplir con

la presion de vapor y el contenido de acido sulfhidrico.
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Ventajas.

v' Simplicidad de operacion

¥ Es factible manejar variaciones de la relacién gas aceite (RGA)
v" Adaptable a diversas condiciones ambientales

v" Bajo costo de inversién y consumo de servicios.

Desveniajas.

v" No es adecuado para obtener un producto con bajo contenide de H,S, va que para ello
se requiere de aitas temperaturas en la Gltima etapa de separacién.
v Baja recuperacion de crudo respecto a otros métodos.

Separacién Multietapas con Recuperacién de Condensados

Principios de operacion. Este método es una mejora a la separaciéon multietapa simple. El
condensado asociado que se recupera del gas natural a través de su compresion y enfriamiento
se reinyecta al crudo, previa estabilizacion. Un esquema representativo de este tipo de proceso

se muestra en la Figura 2.3.
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El proceso se disefia para remover la mayor parte de los componentes ligeros en las etapas de
separacion y de esta forma obtener un crudo de baja presion de vapor en la ultima etapa. La
PVR se ajusta al valor especificado por medio de una inyeccidn controlada de los liquidos (Cs,
C4, ¥ Cs), que provienen de la torre fraccionadora. Fl gas de la Gltima etapa de separacion se
comprime {a una presion del orden de 300 psi) y se enfria; los condensados pesados
resultantes se fraccionan en una columna de destilacién. Los fondos de 1a torre se ajustan para
que después de mezclarlos con el aceite proveniente de la Gltima etapa de separacidn, se
obtenga un crudo con la PVR especificada. El gas de la primera y segunda etapa de separacion
contiene menores cantidades de fracciones pesadas por lo que usualmente no se procesa para

propositos de estabilizacion.

La torre recuperadora de condensados de éste método es importante, ya que permitira la
selectividad de los componentes. La recuperacion de condensados sin estabilizar por
recirculacion, es menor que la que se puede alcanzar con el emplec de la torre para
procesarlos y adicionarlos al crudo. La presién del gas después de su compresion y la

temperatura de postenfriamiento, determinan las pérdidas de fracciones pesadas en el gas.

Caracteristicas de la alimentacion. Su conveniencia econdmica es limitada en cuanto a la
remocion de 4cido sulthidrico. Si la alimentacion contiene mas de 2000 ppm de acido
sulthidrico, la temperatura de la Gltima etapa tiene que ser muy alta para cumplir con las

especificaciones de &cido sulthidrico en el producto.

Para una presion de vapor dada, la recuperacion se incrementa elevando la temperatura de la
dltima etapa de separacidn y disminuyendo correlativamente la temperatura del acumulador de
reflujo; de otra manera la recuperacion disminuye, es decir; tanto la presion como la
temperatura de operacion son funcion de la composicién de la comriente de entrada a la torre

asi como de las especificaciones de los productos.

Caracteristicas del Producto. Mejora la recuperacion del producto con respecto al proceso

Multietapa simple. La recuperacion del producto y el contenido de 4cido sulfhidrico, son

funcién de 1a temperatura en la ultima etapa de separacion.
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Ventajas.

¥ Cumple con las especificaciones en los productos cuando se tiene bajo contenido de
H,S en la corriente de alimentacion.

v" Puede operar de forma independiente al sistema de recuperacién de condensados.
v" Ofrece la posibilidad de obtener gas licuado de petroleo (LPG}.
o

Favorece la recuperacidén de crudo y asegura su calidad por la reinyeccién de

fracciones mas ligeras obtenidas en forma selectiva.

Desventajas.

v’ Su operacién no es tan simple como el proceso multictapas sin recuperacién de
condensados, ya que requiere de otros sistemas lo cual lo torna complejo {compresion,
fraccionamiento, etc.).

Separacion multietapas con vacio

Principios de operacion. Otra forma de estabilizar el crudo es someterlo a una ctapa de
separacion a vacio (presion reducida), antes de enviarlo a almacenamiento, este método es

también una mejora a la separacion multietapa simple.

El método es ideal para remover la mayor parte de ligeros presentes en el crudo, incluyendo el
acido sulfthidrico. La ultima etapa de separacion opera a condiciones de presion vacuométrica
y es quien determina el grado de estabilizacién requerido, aungue generalmente este no suele
ser tan pronunciado, si este es el caso, es factible precalentar el crudo antes de entrar 2 la
ultima etapa de separacién a vacio. Un esquema representativo de este tipo de proceso se

muestra en la Figura 2.4.

Caracteristicas de la alimentacion. Este tipo de proceso es conveniente cuando el crudo
proveniente de las etapas de separacién previas, contiene menos de 2000 ppm y se encuentra
muy cercano a la condicién de estabilizacion ya que de otra manera se requerirfa equipo de
vacio de alta capacidad, ademas de reducir ia recuperaciéon de crudo. La etapa de vacio es
equivalente a la (ltima etapa de separacidén con calentamiento, y la seleccién entre una v otra

seré funcion de las caracteristicas de la corriente y de los servicios auxiliares disponibles.
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Caracteristicas del producto. Mejora la recuperacion del producto con respecto a la
separacion multietapa simple y la separacién multietapa con calentamiento. La recuperacidn
del producto y su contenido de acido sulthidrico son funcién de la presion vacuométrica v del

precalentamiento en su caso, en la Gltima etapa de separacion.

Ventajas.

v" Cumple con las especificaciones en cuanto al contenido de H»S cuando se tienen bajos
contenidos de 4cido sulfhidrico en la alimentacién.

Su operacion es sencilla.

Muy bajos costos de operacion, mantenimiento y servicios.

Recuperacion relativamente alta del producto.

RN

Desventajas.

v Se requiere un sistema de control para evitar €l colapso de los estabilizadores.

¥" Aplicacion limitada para obtener productos con especificacion estricta en ¢l contenido
de acido sulfhidrico (< 10 ppm). Si la alimentacién contiene mas de 2000 ppm de
acido sulfhidrico, se requiere operar a una presion vacuométrica moderada (menos de
4 psia).
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Estabilizacién por Fraccionamiento

Estos procesos, ufilizan una columna de destilacion (estabilizador) aplicande el calor
necesario para separar los componentes ligeros del crudo. Este esquema supera a los procesos
de separacién multietapas ya que retienen gran parte de las fracciones de componentes
pesados en el aceife permitiendo aumentar el volumen de crudo estabilizado producido, sin
embargo, comparado con los métodos de separacidn en etapas son complejos de operar y

requieren mucho servicic y mantenimiento.

Las torres estabilizadoras tienen tipicamente 30 platos por debajo de la alimentacion. La carga
térmica requerida por el sistema puede proporcionarse mediante ¢l rehervidor de fondos v un

calentador para la corriente de un plato intermedio.

Existen varios tipos de procesos que utilizan el mismo principio de fraccionamiento pero
presentan variaciones en las condiciones de operacién y en los equipos requeridos. Estos

esquemas se describen a continuacion.

Agotamiento en frio

Principios de operacion. Este método implica una columna con un gas de agotamiento para
ajustar las especificaciones de H»S, ademas del nimero de etapas de separacidn requeridas,
que pueden reducirse, ya que la torre efectia la funcién de la de baja presion. Se utiliza
solamente el gas de la primera etapa para llevar a cabo el agotamiento porque tiene menor
contenido de H,S. Un esquema representativo de este tipo de proceso se muestra en la Figura
2.5.

La columna llega a requerir de 15 a 20 platos. El contenido de H,S en el gas de agotamiento
esta limitado en términos del contenido requerido de HaS para el procesamiento del crudo. El

flujo de gas de agotamiento es muy importante ya que fuera del agotamiento éptimo, el nivel

de H»S del aceite procesado tiende a incrementarse v 1a recuperacion tiende a disminuir.
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Caracteristicas de la alimentacion. El rendimiento de una agotador en frio en general, es
pobre. La recuperacion es aproximadamente la misma que con separacién multietapas. La
capacidad de remocién de H,S limita la alimentacion a 2000 ppm o menos para dar un crudo
estabilizado con 60 ppm de H»S. Si se dispone de un gas dulce de una fuente externa, el limite

de 2000 ppm puede incrementarse.

La temperatura del crudo a Ia entrada del agotador debera ser tan baja como sea posible. Esto
esta limitado por la viscosidad méaxima que permita una operacién satisfactoria en los platos

de destilacion.

Caracteristicas de los productos. La recuperacion de liquidos es pobre y se reduce de manera
significativa conforme la especificacién de H»S es mas rigurosa, o segin se incrementa ¢l
acido sulfhidrico en la alimentacién. Una presion de operacion alta en el agotador favorece la

recuperacion.
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La Presidén de Vapor Reid es independiente de la concentracion de H,S en la alimentacién, va

que la PVR se controla por la etapa de separacidn posterior al agotador.

Ventajas.

v" El proceso es muy simple.
v Bajo consumo de servicios.
v Cumple con las especificaciones en el contenido de H,S.

Desventajas.

v Capacidad limitada en cuanto a las variaciones de la relacién gas-aceite.
v" Esta limitado al contenido de H:S en la alimentacidn y por las especificaciones de
dcido sulthidrico en el crudo estabilizado.

Agotamiento en caliente

Principios de operacion. Este método involucra un proceso de agotamiento empleando una
columna con rehervidor. La columna agotadora permite llegar a las especificaciones de HaS y
de presion de vapor por medio del control de temperatura del rehervidor. Es recomendable el
control de temperatura del aceite a la entrada del agotador para optimizar la recuperacion. Un

esquema representativo de este tipo de proceso se muestra en la Figura 2.6.
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El disefio de este proceso involucra varios pardmetros:

Numero de etapas de separacién.

e Numero de platos de agotamiento, usualmente 5 a 6 etapas tedricas (cerca de 25 platos

o
Teaicsj.

e Temperatura de alimentacidon al agotador. Una temperatura menor favorece Ia

recuperacion, pero resulta en una disminucion de la viscosidad, lo cual es un factor
{imitante.

» Presidn en el agotador. Una presién de operacion alta en la torre favorece el incremento en
la recuperacion del liquido, sin embargo, estara limitada por la temperatura méxima
permisible en el rehervidor. La presion puede estar en un rango de 15 a 30 psi.

e La temperatura del rehervidor. La calidad de la alimentacién (por el contenido de sal
principalmente), puede limitar la temperatura de fondos; para evitar problemas de
ensuciamiento. Para el rango de 15 a 30 psig de presidn, las temperaturas podrian estar en
el rango de 250 a 270°C.

Caracteristicas de la Alimentacion. Este método puede tratar cualquier aceite y permite
alcanzar las especificaciones de H)S. La recuperacion depende de la severidad del
agotamiento. Disminuyendo la especificacion de HaS de 60 a 10 ppm costaria 0.5% menos en
la recuperacion del producto. Se debera evitar la entrada de agua al agotador, por medio de la

deshidratacion previa del aceite crudo.

Caracteristicas del Producto. Alcanza una buena recuperacion de liquidos (87.5%) pero ésta
puede disminuir si las especificaciones de H»S son més rigurosas y la concentracion en la
alimentacién aumenta. Presenta buena recuperacion para amplios rangos de especificaciones
de H2S y concentraciones del mismo. Es un buen método para alcanzar especificaciones
menores de acido sulfhidrico (10 ppm), si la concentracién en la alimentacion no es

demasiado alta (maximo 1000 ppm).

Ventajas.
¥" Puede manejar variaciones en la concentracién de acido sulthidrico en la alimentacién.
v La presion de wvapor del crudo estabilizado puede modificarse segin los

requerimientos, baséndose en ¢l control de temperatura en el rehervidor.

Desventajas.

v Este método no es recomendable para especificaciones rigurosas de acido sulfhidrico
en el crudo.
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v El método es complejo de operar.

v" Debe mantenerse lo mas bajo posible la temperatura en el rehervidor para prevenir el
ensuciamiento si existe alta concentracién de sales.

Rectificacion en dos etapas

Principios de operacion. Este método es un mejoramiento del agotamiento en caliente. Los
vapores del domo se comprimen hasta alrededor de 300 psi y se enfrian. Los liquidos
obtenidos por efecto del enfriamiento son enviados a una segunda columna. Los fondos de
esta segunda columna conteniendo los condensados pesados, son reinvectados al crudo. Esto
proporciona mayor selectividad de las fracciones en el crudo. Un esquema representativo de

este tipo de proceso se muestra en la Figura 2.7.
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Caracteristicas de la Alimentacion. Este método puede procesar cualquier tipo de aceite y da
mayor recuperacion que el agotamiento en caliente. No existe limite para la concentracion de
H,S en la alimentacion ya que la recuperacidén y PVR del crudo producte disminuyen solo un

poco cuando la concentracion de HaS se incrementa.

Caracteristicas del Producto. Este método presenta una recuperacién muy alta del liguido,
cerca del 88%, la cual puede disminuir de manera poco significativa si se vuelven maés
rigurosas las especificaciones de H)S y se incrementa la concentracién de H,S en la

alimentacién. Con una baja presidon en la torre agotadora v una baja temperatura en el
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condensador s¢ cbtiene una alta recuperacion de producto. Puede Ilegarse a especificaciones
de hasta 10 ppm de acido sulthidrico a altas concentraciones del mismo en la alimentacion

manteniendo una alta recuperacion del producto.

Veniagjas.

v"  Alta recuperacion del producto.

¥ Método muy bueno para mancjar variaciones en la relacidn gas-aceite.

v' Puede manejarse grandes variaciones de conceniracién de dcido sulfhidrico en la
alimentacién.

Se puede obtener LPG.

Podria operar sin el fraccionador como agotador en caliente.

Gran flexibilidad de operacion.

ANENEN

Desventajas.

v" El método es complejo debido al uso de dos columnas de fraccionamiento con sus
respectivos rehervidores, sistema de reflujo en la columna de condensados, sistemas de
compresion y enfriamiento del gas (lo mas factible es que sea con un refrigerante).

v" Muy alto consumo de servicios auxiliares.

v" No es adecuado para crudos pesados ya que se tendrian muy altas temperaturas en el
rehervidor, lo gue harfa necesario el desalado del crudo antes de su alimentacién a la
torre estabilizadora.

Principios de operacién. Este método usa una columna con refluyjo para la estabilizacién.
Después de las etapas de separacion sucesivas, el liquido de la Gltima etapa se alimenta a una

columna con reflujo para producir LPG, gas asociado y crudo estabilizado.

La alimentacion se precalienta con los fondos de la torre y entra a 1a torre por debajo del plato
superior, donde la temperatura en el plato es igual a la temperatura de alimentacion, esto
minimiza la cantidad de vapores. Conforme el liquido desciende a través de los internos de la
forre, se enriquece en componentes pesados y disminuyen sus componentes ligeros. El liguido
estabilizado se enfria intercambiando calor con la corriente de alimentacién. Un esquema

representativo de este tipo de proceso se muestra en la Figura 2.8.
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En el domo de la torre cualquier componente intermedio que salga con el gas, se condensa y
retorna a la torre. El proceso se controla por medio de la temperatura del rehervidor, del

condensador y la presién de operacién de la torre.

Caracteristicas de la Alimentacion. Este método puede procesar crudos de alto contenido de
H,S vy alcanzar fodas las especificaciones. Para producir un reflujo liguido en el domo se
requiere alta presion de operacidn (si se dispone de enfriamiento ordinaric como aire o agua).
Este proceso requiere alta temperatura en fondos, especialmente con crudos pesados. Los

crudos ligeros operan a condicicnes menos severas.

Caracteristicas del Producto. Se pueden obtener recuperaciones altas de liquido, v hasta de 10

ppm de contenido de dcido sulfhidrico en el crudo estabilizado.

Ventajas.

Alta recuperacién de producto.

Flexibilidad de operacion.

Manejo de crudos con alto contenido de HsS.

Se obtienen buenos resultados manejando crudos ligeros.

Para crudos pesados se requiere un desalado “in situ” debido a las altas temperaturas
que se requicren en el rehervidor.

INENENRNEN
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v" Un estabilizador con reflujo puede recuperar mas componentes intermedios del gas
que un agotador en caliente, sin embargo, se requiere més equipo.

Desventajas.

v" Este método no ¢s recomendable para crudos pesados.
v" Involucra temperaturas mds altas en el rehervidor que el agotamiento en caliente.

Fraccionamienio con recireniaciéon internza de calor.

Principios de operacion. El procesc consiste en una etapa de separacién (0 las que se
requieran de acuerdo a las caracteristicas y condiciones de presion y temperatura de la
alimentacidn a la planta), de donde la fase liquida se envia a una torre de fraccionamiento a
una presién menor o igual que la del separador.

La torre de fraccionamiento cuenta con una zona interna de intercambio de calor v un
rehervidor. Con esto se obtiene una fraccidn gaseosa y una fraccion liquida; ésta dltima se
hace pasar por la zona interna de intercambio de calor. El gas proveniente de la torre
estabilizadora se comprime y se enfria, a fin de recuperar condensados y recircularlos al

primer separador. Un esquema representativo de este tipo de proceso se muestra en la Figura
2.8,
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El rehervidor de la torre consiste en un tanque que puede utilizar energia eléctrica o un fluido
como medio de calentamiento. El intercambiador de calor que se encuentra sobre el rehervidor
{lo que corresponde practicamente a la torre), esta formado por dos espacios para circulacién,
donde el aceite fluye por efecto de la gravedad, por un lado, eliminando el gas contenido en el
mismo; y por el otro lado el liquido calentado en el rehervidor fluye del fondo al domo de la

torre por medio de una bomba.

Caracteristicas de la Alimentacion. El proceso corresponde al tratamiento de una corriente de
pozo con hidrocarburos ligeros asociados. La temperatura base de destilacion esta entre 100 v

250°C, la presion en la zona de destilacion es entre 23 v 150 psi.

Caracteristicas del Producto. Con este tipo de proceso se obtiene un alto rendimiento de

ifquido estabilizado y con un contenido de H,S dentro de especificacion (60 ppm)

Ventajas.

v" Al utilizar un intercambiador de calor dentro de la torre de destilacion se obtienen
ahorros sustanciales de energia al recuperar el calor emitido por el rehervidor,
logrando asi que el aceite sea estabilizado con un contenido de HoS dentro de
especificaciones.

Desventajas.

v" Para lograr una buena eficiencia de separacion se debe asegurar una adecuada
transferencia de calor dentro de la torre para obtener un crudo estabilizado y con un
contenido de H;S minimo.

La seleccion de un proceso de estabilizacion para un sistema especifico requiere de un estudio
cuidadoso que debera considerar varios factores, entre los que se encuentran las propiedades
del crudo (densidad, viscosidad, contenido de fracciones ligeras, etc.), las especificaciones
para su venta (presién de vapor, concentracién de acido sulfhidrico, contenido de sales, agua,

etc.), la infraestructura existente, la disponibilidad de servicios auxiliares y desde luego el

presupuesto disponible.
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Los precios de los crudos han sido también un factor determinante. Las unidades de
estabilizacién de crudo fueron tradicionalmente simples, cuando los precios de los crudos
fueron bajos. Con precios de crudo més elevados se justificardn procesos mas complejos y
selectivos. Se deberdn considerar también, las politicas de comercializacién vigentes v la
filosofia de manejo y distribucion del crudo. Asi mismo, sobre las opciones que apliquen
técnicamente, se deberéd evaluar su reniabilidad basdndose en la inversién inicial v los costos
de operacidon y mantenimiento, para determinar finalmente cual es el proceso Optimo tantc en

el aspecto técnico como en ¢l econdmico.

Para realizar lo anterior, es necesario determinar ¢l tipo y numero de equipos requeridos, sus
condiciones de operacion, el consumo de servicios auxiliares, etc. Esto se obtiene a partir de la
Simulacién de cada opcién de Proceso, con los resultados obtenidos se podran determinar las
condiciones de operacidén Optimas para obtener la mayor recuperacion de producto asi como la
cantidad de servicios requeridos; también las caracteristicas deseadas en el mismo (contenido

de agua, acido sulthidrico, sales, etc.).

Algunos procesos, se descartaran debide a sus necesidades energéticas o de espacio, para
nuestro estudio por ejemplo, no es factible la utilizaciéon de sistemas de estabilizado con
torres de fraccionamiento, debido principalmente a ia falta de servicios y a que se niecesitaria
modificar totalmente el csquema actual de produccion. En la seleccion de alternativas, la

Tabla 2.1 podria ser de gran utilidad.

Tecnologia Aplicacién

Separacidon multietapas: Principalmente para el tratamiento de crudos pesados
Simple y de alta viscosidad, muy recomendable para
Con calentamiento |instalaciones costa-fuera, instalaciones aisladas o
Con vacio cuando el presupuesto disponible es bajo o limitado,
Mixta también, cuando las especificaciones del producio no

sean muy rigurosas. Este tipo de procesos no son
recomendables cuando se requiere bajo contenido de
H,S en el producto, pues ¢l caso de calentamiento la
cantidad de energia es prohibitiva; si la tecnologia a
emplear es vacio, se requiere un proceso con
severidad moderada.
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Tecnologia Aplicacién
Estabilizacién con torre|Se recomienda para el tratamiento de crudos ligeros y
fraccionadora con alta disponibilidad de presupuestos, lineamientos

especificos para obtener la méaxima recuperacién y
calidad del crudo, asi como especificacion estricia en
el contenido méaximo permisible de H,S. Estos
procesos son altamente consumidores de servicios y
su empleo se limita a tratar cantidades menores de
produccién y cuando se requiere cuando menos de un
producto terminado. |

Tabla 2.1
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Analisis de la Situacion Actual

La Terminal Maritima de Dos Bocas, tiene capacidad de recibir la produccion de aceite crudo
ligero {Istmo) v crudo pesado {Maya), proveniente de las plataformas marinas {Abkatin-A |
Abkatan-D, Pol-A, Chuc, Akal-Cl, Akal-C2, Akal-C3, Akal-J y Nohoch-A), asi como las
producciones de crudo ligero enviadas desde los campos Cunduacén, El Golpe (Castarrical)

y Puerto Ceiba.

Las actividades principales que se realizan en la Terminal Maritima de Dos Bocas (TMDB}),
son la estabilizacion del aceite crudo, compresiéon del gas separado, recuperacion de
condensados para su posterior integracidn al aceite ligero, bombeos internos y externos del
crudo, medicion de los flujos de entrada y salida del aceite, deshidratacion del crudo ligero,
preparacién de crudo “Olmeca™ como producio de mezclas entre crudo pesado y ligero,
tratamiento de efluentes (agua obtenida durante el proceso de deshidratacion y durante el
drenado de los tanques de almacenamiento, etc.), almacenamiento de crudo “Istmo”, “Maya”

y “Olmeca” y el bombeo de aceite hacia “Boyas” para su carga a buquetanques y distribucion.
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Actualmente a la Terminal confluye la producciéon de aceite crudo bombeado desde
plataformas por medio de cuatro oleoductos, la Linea I maneja crudo pesado tipo Maya,
proveniente de las plataformas Akal-C2 y Akal-C3, la Linea 2 es utilizada para el transporte
de la produccidn de crudo Mava aportada por las plataformas Akal-J v Nohoch-A, las Lineas-
3 v 4 son usadas para €l envio del aceite crudo ligero tipo Istmo, aportada por las plataformas
Abkatun-A, Abkatun-IJ, Pol-A, Akal-C1 (Campo Ek-Balam) y Chuc. También se reciben los
flujos de aceite provenientes de los campos Cunduacéan, Puerto Ceiba, Pijije y El Golpe. Los
planes a futuro contemplan la produccién que aportara el drea correspondiente al “Litoral de

Tabascc™.

Los flujos y presiones instantaneas medidas en el area de “trampa de diablos” para cada una

de las lineas de llegada a la Terminal Maritima de Dos Bocas, son respectivamente:

Flujo de aceite | Presion de llegada | Procedencia
(BPD) (kg/em’)

650,600 2.4 Lineal

227,000 4.0 Linea 2

683,000 3.0 Linea3y4

110,000 4.4 Cunduacén
7,000 4.0 Castarrical
2,000 4.3 Puerto Ceiba

La distribucion promedio de crudo “estabilizado” se efectfia de la siguiente forma:

Bistribucion del Crudo

Crude Ligero | Crudo Pesado | Crudo Olmeca
Destino (BPD) (BPD) (BPD)
Nuevo Teapa 247229 395884
Almacenamiento 241404 300480 125386
Total 788633 696364 125386

La capacidad promedio de recibo asi como la de bombeo para cada tipo de crudo es el

siguiente:
Recibo Bombeo (BLS.)
Tipo de Aceite (BLS.}
Ligero 908.180 660 820
Pesado 1363188 1026 812
Olmeca 265 959 908 041
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La calidad del aceite crudo para cada corriente que confluye a la Terminal Maritima de Dos

Bocas, es el siguiente:

Linea °API | H,O (%) | SED. (%)
L-1 {Crudo Pesado) 21.2 6210 0
L-2 (Crudo Pesado) 21.9 0.041 0
L-3 {Crudo Ligero) 34.8 2.4 0
L-4 (Crudo Ligero) 34.7 2.66 0
Cunduacan (C. Ligero) 33.% 3.025 0
Castarrical {C. Ligero) 32 0.10 0
Puerto Ceiba (C. Ligero) 34.7 0 2.8

Los andlisis de calidad del aceite crudo ligero, tanto a la enfrada como a la salida de cada

tanque deshidratador, son;

ENTRADA SALIDA
Tanque H.O0 | SED. H.G | SED.

Deshidratador | API| (%) | (%) | AP | (%} (%)
TV-2002 34.5 26 0 354 | 0.050 0
TV-2004 0 0 0 O 0 0
TV-2005 353 2.8 0 353 | 0.080 0
TV-2006 34.8 2.6 0 353 | 0.083 0

La Terminal Maritima de Dos Bocas cuenta con 14 tanques de almacenamiento de 500,000
bbi de capacidad nominal cada uno, de los cuales 4 son para crudo ligero, 6 para crudo pesado
v 3 para el crudo maya. También cuenta con ocho vasijas de estabilizado con capacidad para
manejar una carga maxima de 250 MBPD cada uno, cada vasija cuenta con piernas de nivel,
cristales o mirillas visuales, asi como controladores y actuadores para el control de nivel.
Cuatro de las vasijas se utilizan para estabilizar el crudo ligero y los restantes para el crudo

pesado. Por lo tanto, las capacidades méximas de almacenamiento se presentan en la siguiente

tabla.
Tipo de Crudo Cupo Méximo No., TV’s
(MBLS.)
Ligero 1 840 4
Pesado 2760 6
Olmeca 1380 3
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La Terminal, cuenta con cuatro tanques deshidratadores con capacidad de tratar 200 MBPD
cada uno, el objeto de estos equipos es reducir el contenido de agua y sales del aceite
estabilizado, tal que cumplan con las especificaciones para su exportacién v distribucién a las

refinerias.

En la Terminal Maritima de Dos Bocas, se emplean varios conjuntos de bombas con objeto de
enviar el aceite producido costa afuera hacia Boyas para exportacion, o a distribucién a los
complejos petroquimicos, refinacién, etc. Estas bombas estdn agrupadas en Casas de Bombas,
cada Casa de Bombas es operativamente flexible en capacidad de manejo de produccién,

factor que depende de la variacién de los programas de produccion.

La planta de compresién cuenta con 5 compresores eléctricos marca “Chicago Pneumatic”
que operan en baja presién y 11 compresores a combustion interna “Cooper Bessemer” que
operan con gas dulce y seco en baja y alta presién. En total la planta de compresidn de gas en
La Terminal Maritima de Dos Bocas actualmente cuenta con 16 motocompresores (5 Chicago
v 11 Cooper), los cuales presentan una capacidad nominal de 60 MMPCD, siendo 1a potencia

y capacidad de cada compresor la siguiente:

| Potencia | Capacidad
Cantidad | Marca (HP)y | (MMPCD) Etapa
5 Chicago 1250 6 Primera 2/50 psia
7 Cooper 1106 5 Primera 2/50 psia
4 Cooper 1100 15 Segunda 50/140 psia

Planteamients del problema

La Terminal Maritima de Dos Bocas, actualmente procesa 996 MBPD de crudo ligero v 683
MBPD de crudo pesado, proveniente de la sonda de Campeche, tras su proceso de
estabilizado, el aceite obtenido contiene cantidades significantes de compuestos ligeros (acido
sulthidrico, metano, etano y propano principalmente) por lo que se presenta ¢l problema de

emanacién de vapores durante su almacenamiento v transporte, provocando pérdida de

productos, contaminacion al medio ambiente y condiciones inseguras en la Terminal. Los
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gases, por su parte, arrastran cantidades apreciables de condensados mismos que no son
recuperados generando condensacién en las lineas durante su transporte. En tales
circunstancias, asi como a la inminente entrada en vigor de las nuevas disposiciones en
materia de regulacion ambiental, riesgos a la salud y al medio ambiente, es imperativo mejorar
los esquemas actuales de produccion, a fin de cumplir con 1as normas mas exigentes en cuanto
al contenido de sustancias indeseables en el crudo estabilizado, asi como reducir al minimo la

condensacion en las lineas de transporte de gas.

El objetivo del presente trabajo, es proponer una mejora al proceso actual de Estabilizacidn,
considerando lo siguiente:

Mantener la infraestructura actual de produccidn.

Disminuir la concentracion de HpS en el crudo estabilizado a 70 ppm .

Obtener la maxima recuperacion de producto (aceite estabilizado).

Disminuir ¢ mantener los actuales niveles de agua en el producto (< 0.5%)

Evitar la pérdida de productos valicsos durante el almacenamiento y transporte del crudo
estabilizado.

Disminuir los problemas de condensacién en el transporte del gas a Cunduacén.

Disminuir ¢l contenido de sales en ¢l aceite estabilizado.

VV VVVVYV

Para iniciar ¢l estudio, fue necesario representar la operacién actual de la planta (Sitwacion
Actual), para ello se utilizan modelos matematicos, basados en los fenomenos fundamentales,
que describen los procesos de transporte y de reaccidon quimica, éstos modelos estin
contenidos en los sistemas conocidos como Simuladores de Procesos. Usualmente, la entrada
de un sistema de simulacion de procesos es la informacién contenida en el diagrama de flujo
de proceso, mientras que la salida son todas las caracteristicas de las corrientes del proceso,
de esta forma, ¢l sistema de simulacién nos ayuda a tomar decisiones concernientes al
desarrollo, disefic vy operacién de procesos quimicos. Para ¢l desarrollo del trabajo, es
necesario contar con la siguiente informacion:

> Diagrama de flujo de proceso, necesario para especificar ia conectividad de los diferentes

equipos y corrientes de proceso.
» Caracteristicas de la corriente de alimentacion, tales como temperatura, presion, flujo y

composicion, respecto a éste ultimo, se realizaron muestreos en el crudo que llega a la

Terminal Maritima; dichas muestras fueron analizadas en la Subdireccién de
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Transformacién Industrial {Gerencia de Desarrollo Tecnologico de Procesos) asi como en
la Subdireccion de Explotacion y Produccion (Gerencia de Ingenieria de Yacimientos),
ambos laboratorios pertenecientes al Instituto Mexicano del Petréleo.

» Especificaciones de las caracteristicas de los equipos tales como: temperatura, presién,

potencia, etc.

Descripcion del Proceso

El crudo marino proveniente de la estacion de rebombeo gue llega a la terminal (lineas 3 y 4),
antes de entrar a los estabilizadores clevados de baja presién (SEBP), se mezclan con la
corriente de condensados recuperados en los rectificadores de las vnidades de compresidn
para continuar hacia los estabilizadores donde los componentes més ligeros se separan del
aceite, la fase gaseosa se conduce a través de un cabezal (comin para los crudos ligero y
pesado), hacia el tanque de rectificacién (TR), cuyo objetivo es evitar que llegue aceite a las
unidades de compresion por fallas en la operacion de los separadores (inundacidn). La fase
liquida (aceite estabilizado) se envia a los tanques deshidratadores por gravedad (TD), donde
se le elimina el contenido de agua previa adicion de agentes desemulsificantes; después de la
ctapa de deshidratacién, el aceite se envia a los tanques de almacenamiento (TA) o hacia
distribucion dependiendo de la demanda (exportacion y refinacion). El crudo pesado también
provenienie de la estacion de rebombeo (lineas 1 y 2), pasa directamente a los tanques de
separacion donde los componentes més volatiles son separados y conducidos por el cabezal
hacia el tanque rectificador. El aceite mientras tanto, pasa directamente a almacenamiento o a
distribucion (debido a que el crudo pesado actualmente no contiene agua), en funcién de la
demanda. Los gases provenientes del tanque rectificador (TR) pasan a la seccién de
compresion, en esta seccion el gas pasa a través de tres etapas de compresidn y rectificacion
sucesivamente (RVAP, C-1 y C-2, R-1, R-2, R-3), antes de enviarse hacia Cunduacén. Los
condensados recuperados en las etapas de rectificacidn se mezclan con la corriente de crudo
proveniente de la estacion de rebombeo (lineas 3 y 4) como se menciond antes. El diagrama

de flujo de la situacién actual se muestra en la Figura 3.1.
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Simulacién del procese

Para nuestro estudio se consideraron los siguientes médulos:

BLOQUE MODELO NOMBRE COND. DE OP.

SEBP-1 FLASH2 Separador elevado  P=1.17 kg/em
de baja presion T=38°C

SEBP-2 FLASH2 Separador elevade  P=1.17 kg/om®
de baja presion T=48°C

Rl FLASH2 Rectificador de P=1.17 kg/em®
primera etapa T= 41°C

R2 FLASH?2 Rectificador de P=2.79 kg/cm’
segunda etapa T=55°C

R3 FLASH2 Rectificador de P=5.25 kg/cm*
tercera etapa T=55°C

EA-1 HEATER Enfriador de primera AP= 0.35 kg/cm?
etapa T=55°C

EA-2 HEATER  Enfriador de AP=0.35 kg/em®
segunda elapa T=55°C

RVAFP COMP Compresor de P=3.15 kg/om?
primera etapa

C-1 COMP Compresor de P= 5.60 kg/em?
segunda etapa

Cc-2 COMP Compresor de P=10.88 kg/cm®
tercera etapa

TD-1 FLASH3 Tanque P=1 atm
deshidratador T=38°C

TA-1 FLASH?2 Almacenamiento P=1atm
crudo ligero T=38C

TA-2 FLASH?2 Almacenamiento
Crudo Pesado

M1 MIXER Mezclador AP=0
carga/reflujo

M2 MIXER Mezclador de AP=0
condensados

M3 MIXER Mezclador de gases AP=0

La stmulacién de la Situacion Actual es necesaria para asegurarse gue el modelo matemaético y

termodindmico seleccionado representa adecuadamente la operacién normal de la planta.

Seleccionar el modelo termodinamico que mejor representa la operacién de la planta es una

tarea dificil, para logrario nos basamos en la biblografia existente y encontramos que debido

a la amplia variedad de componentes presentes en la corriente de alimentacion, asi como a la

presencia de componentes altamente polares es recomendable el uso de ecuaciones basadas en

modelos de coeficientes de actividad, en vez de ecuaciones de estado del tipo Peng-Robinson
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o Soave-Relich-Kwong, ya que d&stos modelos no representan adecuadamente el
comportamiento de este tipo de mezclas debido principalmente al amplio espectro de pesos
moleculares presentes, asi como a la presencia de componentes altamente polares como es el
caso del H3S, sin embargo, también encontramos que las ecuaciones de estado como las
mencionadas anteriormente, han hecho grandes avances en lo concerniente al manejo de
mezclas complejas, agregando a sus modelos nuevas ecuaciones para el calculo de los
parametros de interaccion binarios, de tal forma que se tienen modelos hidridos capaces de
modelar adecuadamente este tipo de mezclas, por ejemplo, las ecuaciones de Boston-Mathias
integradas a los modelos antes sefialadas, permiten calcular con mayor precisiéon el
comportamiento de mezclas complejas. Por lo tanto, para definir que modelo emplear, se
realizé un analisis de sensibilidad para determinar el que mejor representa ¢l comportamiento
det proceso, los resultados de dicho analisis son los siguientes:

Es conveniente el uso de modelos basados en coeficientes de actividad inicamente

para la seccion de estabilizado, deshidratacion y almacenamiento debido a que

estos modelos son capaces de representar adecuadamente el comportamiento de

mezclas con amplio espectro de pesos moleculares conteniendo caniidades

apreciables de gas ocluido, mientras que para la fase vapor, se recomienda el uso

de ecuaciones de estado como las mencionadas anteriormente. En nuestro estudio

se utilizé el modelo de Grayson-Street para simular la seccion de estabilizacion,

deshidratacion y almacenamiento en tanto gue para la seccion de compresion y

recuperacion de condensados el modelo de Peng-Robinson con las

modificaciones de Boston-Mathias.

La Tabla 3.1 muestra los resultados obtenidos por simulacién de la Situacién Actual contra los

datos proporcionados por operacion, para los flujos actuales. En el anexo 1 se presentan los

resultados completos obtenidos por simulacién de la Situacidén Actual.




Capitulo 3
Anélisis de la Situacién Actual

Analisis de Ia Situacién Actual®
Valor Valor
Parameiro Unidad | Keportado |Calculade|% Error
Crudo Ligero MBPD 750 745 093
Crudo Pesado MBFD 690 693 1.16
Flujo de Gas MMPCD 245 26.4 7.2
H2S en Ligero Ppm 180 175 12.5
H2S en Pesado Ppm 340 360 2.85
PM Ligero 340 327 3.80
PM Pesado 400 393 1.75
PM Gas 39.01 39.31 0.77

*Los resultados que se presentan, corresponden a los productos obtenidos

Tabla 3.1




Los aspectos planteados en el Caso Base consideran todas aquellas acciones o eventos que
tendrian lugar sin tomar en cuenta las alternativas de proceso definidas para el presente trabajo
y que de una u ofra forma son comparables técnica y econdmicamente con las propuestas de
solucién. Por ejemplo, una propuesta para sclucionar la problematica actual de altos
contenidos de HjS en el aceite crudo después del sistema de estabilizado, consiste en operar
los separadores horizontales elevados a presiones vacuométricas (de vacio), sin embargo; si no
se contempla tal accién correctiva, el recurso mas comiinmente empleado para la “remocion”
de acido suifhidrico es la inyeccidn de agentes secuentrantes a la corriente bajo estudio, lo
cual es muy facil de realizar aunque el precio del quimico es elevado, lo que resulta en unos
costos de operacién excesivamente alios, como se analizara posteriormente en la evaluacion
econdmica. Por lo tanfo, es necesario analizar v comparar, bajo las mismas bases, tanto la
Situacion Actual como el Caso Base el cual nos proporcionaré la pauta para definir la

viabilidad técnica y econdmica de las Alternativas.
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Descripeion del Procese

El diagrama de flujo de proceso para el Caso Base se presenta en ia Figura 4.1. En este
diagrama podemos observar que las unidades de compresion cambiaron de tres a dos, esto
obedece a lo siguiente: dado que el Caso Base debe ser comparable con las Alternativas para
efecto de su andlisis econdmico, e necesario inchuir estas unidades en la simulacidn,
principalmente porque los equipes va fueron adquiridos vy serdn instalados
independientemente de que se realice alguna modificacién adicional al proceso actual; la
justificacién de cambiar las unidades actuales de compresion, se debe a que se espera un
incremento de Ia produccidn en los proximos afios v a que los nuevos equipos cuentan con
accionadores eléctricos, reemplazando a los anteriores de combustion interna, asi como a la
escasez de servicios (agua, gas de combustién, diesel) en la Terminal, v a los altos costos de

operacién v mantenimiento de éstas unidades.

Los flujos con los que se realizaron las simulaciones corresponden a los pronésticos de
produccién esperados a partir del afio 2000, afio en el cual se tiene contemplado inicie la
operacién en la Terminal del nuevo esquema de proceso para la estabilizacién del crudo, los

prondsticos de produccidn para todo el horizonte del proyecto se presenta en ia Tabla 4.1.

| CrudoLigero | Crudo Pesado
| Flujo ] Temp.| Flujo | Temp.
Afio BPD) | C) | ®PD) | (C)
Sit. Actual |} 757000 38 700000 |48
2000 587296 37 777100 48
2001 504180 33 1127400 48 ]
(2602 |423101 305 |1136400 148
2003 1370231 28 11148200 48
2004 315652 26 1145200 48
2005 275112 24.5 1140700 48
2006 257791 24 1133800 148
2007 238848 23 1130900 48
2008 205880 22 1125000 48
2009 177143 21 1120000 48
2010 132894 20 1115000 48
2011 74731 19 1110000 48
2012 62139 19.5 1105000 148

Tabla 4.1
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La Tabla 4.2, contiene un resumen de las principales variables monitoreadas durante las
simulaciones realizadas, en esta tabla, es importante observar la cantidad de gas liberado a la
atmdsfera, tanto de crudo ligero como del pesado; respecto al contenido de 4cido sulthidrico
en la corriente de crudo estabilizado, este se encuentra muy por arriba del méximo permitido
{70 ppm), lo mismo podemos decir en cuanto a la presion de vapor verdadera que se encuentra
cunado menos cinco unidades por arriba de la méxima permitida (11 psia). Anie esta
sifuacion, es necesario proponer alternativas viables al proceso de estabilizado para evitar la

perdida de productos valiosos, la contaminacién del medio ambiente y evitar riesgos en el

manecjo del crudo.

2001 504.78 112740 48540 1114.07 110.93 10.53 20.67
2002 42310 1136.40 415.7/3 T122.96 109.50 8.84 20.84
2003 370.23 1148.20 363.78 1734.62 102.34] (.43 21.06
2004 315.60 1145.60 310.16 1132.02 98.12 6.59 21.01
2009 2/9.71 114670 270.32 192721 8479 5.75 20.82
2000 20079 1135.80 253,50 192237 93.18 5.39 20.83
2007 238.85 1130.90 234.69 1117.53 91, 499 20.74
2608 205.88 1125.00 202.30 TTT1.740 68.02 4.30 20.63
2009 17714 1120.00 174.06 1106.75 80.16 3.0 20.54
2010 132.89 1115.00 130.58 1701.87 8255 2.78 20.45
2011 7473 1110.00 7343 1096.87 71490 1.50 20.35
2012 62.14 1105.00 61.06 1091.93 16,64 1.30 20.26

g £
2000 26.521 73.64 16137  294.19 PR 74
007 3127 778D T90.15 73419 2 752
o002 7068 7645 Z10.16 70419 136 754
003 7870 7566 73012 70419 163 757
004 7760 7260 245 52 70410 730 757
2005 2857 D377 25825 i 777 755
7006 7527 337 P65.25 LT T3 THE
2007 573 7203 270.23 LTI T05 53
7008 7303 PRy 27456 2047 0.90 757
7004 LR 771.61 0T340 20450 0.78 2.57
7610 BT 7070 773.65 7951 0.58 750
2071 7100 1554 T74.07 75473 0.33 745
5012 7156 8.2 77515 79419 027 TAT

Tabla 4.2
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Los resuitados completos obtenidos por simulacion del Caso Base para el afio 2000 se

presentan en el apéndice 2.

Analisis Econdmtico del Caso Base

Para obtener el comportamiento econdémico del Caso Base, es indispensable llevar a cabo un
analisis de costos, tanto de inversién como los correspondientes a la operacién y
mantenimiento de las instalaciones. Los costos de operacién y mantenimiento se obtuvieron
en funcién de los prondsticos de produccidn, y con la informacion obtenida de las secciones

operativas de la Terminal Maritima de Dos Bocas.

Para obtener los costos de operacién y mantenimiento por la deshidratacion dei crudo ligero,
se efectud un andlisis del tiempo de residencia y de los requerimientos del producto
desemulsificante, en funcién del nimeroc de tanques deshidratadores disponibles, de las
condiciones de temperatura de llegada, de la temporada invernal, etc. Asi mismo, en este
rubro se considerd una sancidn por exceso del contenido de sal en el petrdlec crudo, También

fue considerado ¢l costo de mantenimiento de los tanques de almacenamiento.

Por otra parte, también se determinaron los costos de operacidon y mantenimiento del sistema
de compresién, obteniéndose estos en funciéon del gasto de gas manejado obtenido por
simulacion. Se considerd también los costos de corridas de diablos y io correspondiente al gas

quemado durante las mismas, considerandose cuatro corridas por afio.

Finalmente, se consideraron los costos de operacion correspondientes a la dosificacion de
secuestrante de H2S en el crudo ligero y pesado, para reducir su concentracion de 230 ppm
para el ligero y de 300 ppm para el pesado a 70 ppm. Lo anterior es debido a que en un futuro
a mediano plazo (afio 2001), se considera la aplicacién de esta nueva especificacion en la

comercializacion del crudo de exportacidon (21% del crudo tratado).
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Ingresos del Caso Base

Para la determinacién de los ingresos del Caso Base, se consider la produccién obtenida por
simulacién del aceite ligero, pesado asi como la cantidad de gas enviada hacia Cunduacan.
Ademas, para este proyecto se definieron por parte de la coordinacién del proyecto, las
condiciones de presion de vapor verdadera de 11 lb/pgzabs @ 38°C, como condiciones para

crudo estabilizado.

En la Tabla 4.3, se muestran los flujos de gas amargo y de crudo “estabilizado”, asi como los
ingresos por comercializacién, cabe mencionar que en este andlisis Unicamente se considera el
aceite exportado; que para ambos tipos de c¢rudo se ha considerado el 21% del total afin
cuando en el caso del crudo pesado la cantidad exportada tiende a ser mayor. El precio del gas

amargo comercializado es de 2,016.00 USD/MMPCS en tanto que para el aceite ligero es de

11.87 USD/BBL y para el crudo pesado de 8.56 USD/BBL.

INGRESOS DEL CASO BASE
" F i{:g;ﬁg%g;s; Aceme;Estabu 'zado (MBPQ) lngresos o
R Cunduacan i kigerosy o Pasador | s Ligerolz,wi J e
2000 23.64 577070 767912 17.40] 525.038772] 503. 845493 1046.28
2001 24 .97 495534 1114071 18.37] 450.854425] 730.968721 1200.20
2002 26.70 415575 112286 18.65) 378.468822; 736.803632 1134.82
2003 23.89 364037 1134625 17.58] 331.213786] 744.454694 10093.25
2004 22.73 310388 1131660 16.73| 282.402021] 742.509286 1041.64
2005 21.88 270531 1127213 16.10] 246.138708] 739.591502 1001.83
2006 21.50 253500 1122371 15.821 230.643299| 736.41455 982.88
2007 21.05 234873 1117529 15.491 213.695793| 733.237598 962.42
2008 20.41 202454 1111699 15.02| 184.199836| 729.412385 928.63
2008 19.87 174185 1106758 14.62| 158.488795; 726.170486 899.28
2010 19.14 130682 1101817 14.08| 118.899123| 722.928577 855.91
2011 18.26 73489 1096876 13.441 66.8629011] 719.686669 799.99
2012 18.03 61108 1091835 13.27] 55.5982277) 716.44476 785.31

Pgas = 2016 $UDS/MMPCS  Plig = 11.87 $UDS/BBL
* Se considera dnicamente el aceite de exportacion (21%).

Ppes = 8.56 $UDS/BBL

Tabla 4.3

Inversion en el Caso Base

En el Caso Base se ha considerado la inversidn requerida para el manejo integral del crudo

ligero v pesado en la TMDB para el horizonte del proyecto, contemplando la adquisicién de
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equipo de compresion en sustitucién de los existentes, equipo de deshidratacién electrostatica
para el crudo pesado y el sistema de refrigeracién de gas para reducir su condensacién en el
ducto de transporte. En la Tabla 4.4, se muestran los tres conceptos principales de dicha
inversién, con un desglose en lo referente al equipo de compresién de gas, su costo unitario, el

cosio total y el monto de la inversion del Caso Base, que asciende a 25.06 millones de délares.

INVERSION REQUERIDA

CASO BASE
AN A
1.- Motocompresores centrifugos 3 1.7011 2.1033
de motor elécirico 1er. Paso
Z.- Rectificador gas Ter. paso comp. 3 0.1 0.3000
3.- Motobemba de condensacos 3 .00 0.0030
1er paso.
4.- Motocempresores centrifugos 3 T1.246 3.7366
de motor eiéctrico 2do. Paso
5.- Rectificador gas Zdo. paso comp. 3 g1 0.3000
6.- Obra Civil e Ingenieria 1 1.24 1.24
7.- Deshidratador electrostatico 7 2.055 14,3830
de crudo pesade

T R L

* Pandad del d6lar (Mayo/28) 1USD =$8 52

Tabla 4.4

Costos de Operacion y Mantenimicnte del Caso Base

Para efectuar un analisis econdmico, es necesario determinar los costos de operacién y
mantenimiento por el manejo y transporte del crudo ligero y pesado en la TMDB, los cuales se
obtuvieron para las areas de: trampas y ductos, estabilizado, casas de bombas, deshidratacion
de crudo ligero, deshidrataciéon de crudo pesado, compresién de gas, gasoducto y en la
reduccion de la concentracién de H»S, lo cual se considera para el estudio que afectara
solamente en la produccién de exportacién, estimada en un 21% en ambos tipos de crudo, a
partir del afio 2001, como se mencioné anteriormente. En Ia Tabla 4.5 se presenta el
comportamiento de los costos de operacién y mantenimiento del Caso Base, para cada afio en

el horizonte del proyecto.

Los ingresos y costos antes presentados, serviran como una referencia comparativa de los que

serdn obtenidos en las alternativas, para su anélisis econdémico de tipo incremental.
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T R T v

P oyt 7 CONCERTE: © 35520005
[AREADE TRAMBAS 0.000
[ESTABILZADO 0.208
CASADE BOMBAS 5T 2.850
CASA DE BOMBAS 1 1.070
CASADE BEOMBAS 2 4837
CASA DE BOMBAS 4T 7.444
DESHIDRATACION CRUDQ LIGERC 2.190
DESHIDRATACION CRUDO PESADOD i.160
COMPRESION T 0.685
GASCDUCTO 0,115
REDUCCION DE H2S CRUDO LIGERO | 0.000
[REDUCCION DE H2S GRUDD PESADOD | 0.000
lcosToTGTAL (eistin) T20:584] 502,

** Sa congidera el 21% del fluje total para exportacién
Sancidn por exceso de sal 0 05471 USD = 047/Lb

Tabla 4.5
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Ene
estabilizar una corriente de crudo, nuestro estudio toma como base el proceso de separacion
multietapas con recuperacion de condensados, sin embargo, debido a las limitaciones propias al
método se le adicionaron algunas variantes en su operacidn, éstas consisten bdsicamente en
someter la corriente de crudo a un calentamiento y posterior separacion con presion reducida, de
esta forma logramos mejorar sensiblemente el método en cuanto a la calidad del producto
obtenido, también se logra incrementar ligeramente la cantidad del mismo al tratar los
condensados recuperados y reintegrarlos a la corriente de crudo estabilizado. Adicionalmente,
con estas modificaciones el proceso no sufre mayor transformacién operativa y sin embargo, se

logra estabilizar ¢l crudo y dejarlo dentro de especificaciones respecto al contenido de acide
sulthidrico.
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Deseripcion del proeceso

El crudo proveniente de las diferentes zonas productoras que se recibe en la Terminal Marftima
de Dos Bocas, como se dijo anteriormente (Capitulo 3), es del llamado crudo ligero o pesado,
ambos crudos se procesan de manera independiente debido a diferencias en sus propiedades
termofisicas, lo cual provoca procesos con diferentes grados de severidad. Sin embargo, los

gases obtenidos de ambos procesos se colectan a través de un cabezal comun.,

El crudo ligero, se precalienta en las unidades de intercambio de calor EA-3, incrementando su
temperatura hasta 53-55°C, posteriormente continia su viaje hacia las vasijas de estabilizado
(SEBP-LIG) que operan a presién vacuométrica, esta presion de vacio es generada con ayuda de
las bombas de vacio de anillo Hquido (BV-1), el aceite estabilizado obtenido en esta separacién
es bombeado (MB-1), hacia los tanques deshidratadores (DES-ATM), donde se les elimina el
contenido de agua por sedimentacion gravitacional, el agua aceitosa obtenida es enviada a los
estanques clarificadores en tanto que el aceite se envia a almacenamiento y a bovas para su
exportacton. El gas obtenido incrementa su presion con la ayuda de las bombas de vacio e
ingresa a un circuito de enfriamiento (EA-5) para unirse posteriormente al cabezal de

reccleccidn,

El crudo pesado recibido se precalienta en las unidades de intercambio de calor EA-1,
posteriormente, intercambia calor con un aceite térmico en las EA-2, al salir de éstas unidades, el
crudo tiene una ganancia de 82-85°C, ¢l aceite estabilizado se envia a las unidades de
deshidratacion electrostatica (D _ELECT) y de ahi se bombea hacia la seccion de
almacenamiento y a boyas para su exortacion. El gas obtenido, se enfria (EA-4} y se une con ¢l
gas ligero, ambos pasan por el rectificador {R-1) antes de ingresar al compresor RVAP, después
de la primera etapa de compresién, nucvamente se enfria (EA-6), se rectifica (R-2) y se
comprime (C-1), después de la segunda etapa de compresion, el gas se enfria (EA-7) y enfra a un
circuito de refrigeracién (EA-8), para pasar luego al separador de condensados (R-COND}, cuyo
objetivo es recuperar la mayor cantidad posible de agua v condensados, el gas obtenido,
finalmente es enviado hacia Cunduacan. Los condensados obtenidos en los rectificadores (R-1,

R-2 y R-COND), se envian al separador trifasico (SEP-COND), para eliminar el agua de los
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condensados, estos pasa a la torres estabilizadora de condensados (EST-COND) v los gases
obtenidos se reintegran a la etapa previa al compresor C1. Los condensados obtenidos en la torre
estabilizadora se integran al crudo ligero estabilidado, en tanto que los gases amargos se integran

a la linea de gases hacia Cunduacan. En la figura 3.1 se presenta el diagrama de la alternativa

propuesta.
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Figura 5.1

Simulacién del proceso

Especificar las condiciones de operacion de un proceso, generalmente requiere de vasta
experiencia en el drea, asi como un exhaustivo estudio sobre los efectos de las variables de
operacién en los rendimientos deseados de los productos. En este sentido, nuestra propuesta
integré un extenso analisis para determinar las condiciones optimas de operacion de la planta;
para definir el grado de vacio y calentamiento requerido se simularon todas las posibles

condiciones de operacién, verificando que se cumpliesen las condiciones especificadas en el

estudio, es decir, que el crudo quedara estabilizado y libre de contaminantes (ligeros y H»S,




Capitulo 5
Estabilizacién con Calentamiento v Vacio.

principalmente). En las Figuras 5.2 v 5.3 podemos ver el andlisis de sensibilidad realizado al
proceso de estabilizacion de crudo ligero, para determinar las condiciones de operacion
necesarias para garantizar un crudo estabilizado y dentro de especificaciones en cuanto al
contenido de 4cido sulfhidrico. La figura 5.2 presenta el comportamiento de la presién de vapor
verdadera ante diferentes condiciones de operacion del proceso, se observa que existe un rango
muy amplio de operacidn con los cuales es posible obtener un crudo estabilizado (PVV < 11
psia), sin embargo, con algunas de estas condiciones de operacion en la grafica 5.3, vemos gue el
crude contiene cantidades de 4cido sulthidrico superiores al maximo permitido (70 ppmy}, por lo
tanto, debemos hallar condiciones de operacién en las que se cumplan ambos objetivos,
estabilizar el crudo y dejarlo dentro de especificaciones de acido sulfhidrico. En la figura 5.3, se
sefiala el punto ideal de operacidn, éstas condiciones se establecieron en funcidn de un balance
mecanico realizado a las vasijas de estabilizado, en donde se determinaron las condiciones de
temperatura y presién minima y méaxima que éstos equipos pueden soportar sin sufirir dafios
irreversibles en su estructura mecénica y de matariales.

Andlisis de Sensibilidad Crudo Ligero
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Figura 5.2
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Analisis dz Sensibilidad Crudo Ligero
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Figura 5.3

En cuanto al crudo pesado, se realizd un andlisis similar al delineado con anterioridad, los
resultados obtenidos se presentan en las Figuras 5.4 y 5.5. En ambos casos, el factor
determinante en la seleccion del punto Optimo de operacion fueron los resultados obtenidos del
analisis mecédnico y térmico realizado a las vasijas de estabilizado, en donde se encuentra que la
presion de colapso de €stas unidades esta entre 4 y 5 psia de presién. La Figura 5.4, muestra los
resultados del andlisis de sensibilidad practicado al crudo pesado, se observa que conforme
incrementamos la temperatura y disminuimos la presidn de operacidn, se obtienen mejores
resultados, también se observa que manteniendo constante la presién e incrementando la

temperatura se obtienen buenos resultados, este mismo efecto se observa si se mantienen

constante la temperatura y se disminuye la presion de operacion, Figura 5.5.
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En el andlisis numérico de esta alternativa se utilizé el modelo termodinamico de Grayson-Street

para el célculo de las propiedades termodindmicas en la seccidn de estabilizacion y
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deshidratacién, mientras que en la seccién de compresién y recuperacién de condensados se

empled la Ecuacion de Estado de Peng Robinson con las modificaciones de Boston Mathias. Los

resultados obtenidos por simulacién de la Alternativa 1 para los flujos estimados en el afio 2000

se muestran en el anexo 3, mientras que el diagrama de flujo de proceso utilizade para stmular

dicha alternativa se presenta en la Figura 5.6. Finalmente en la Tabla 5.1 se presentan los

resultados de las variables més representativas para todo el horizonte del proyecto.
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“Hesad

7770

~75T 80|

20.46
2001 o04.18 1127.40 50b.39 1020.70 2441
2002 423.10 1136.40 424.96 108940 23.31
2003 Sr23 11486.20 371.85 1110.82 2288
2004 315.65 1145.60 31/7.04 11U8.90 21.6£
2000 273,11 1140.70 2/6.32 TI03.56 21.13
2006 290.79 1135.80 268.92 1068.82 20.79
2007 238.82 1130.80 239.8% 1084.08 20.43
2008 205.88 T7125.00 20,73 1088.57 15.84
2009 1/7.14 TT20.00 147.92 1083.54 19.33
2010 132,89 T115.00 133.48 1078.70 18.5%
2011 i4.73 1170.00 70.06 10735.56 17.63
2012 62.14 1105.00 06241 1068.02 17.37

. 63. . .

2001 08.35 40.27 03.32 b6.8 81.91 229.40 19.4

2002 66.24 30.46 03.52 £6.8 68.74 231.23 18.08
2003 ©64.45 3743 63.52 86.8 60.1o 233.063 18.09
2004 61.99 36.00 63.32 66.8 01.26 233,10 17.40
20 ©0.04 34.86 63.32 B6. 44 6Y 23210 T6.85]
2006 09.08 34.37 03.32 80.8 41.88 231.11 16.08
2007 08.06 33.771 63.32 " 66.0 38.60 230.11 16.30
2008 06.3Y 32.74 ©3.32 00.8 33.40 228.97 10.83
20089 54.94 31.90 03.32 00.5 2876 227,89 15.42
2010 02.82 30.67 03.32 66.5 21.99 226.87 14.83
2017 20.10 2509 03.32 0.5 1214 £20.80 14,06
2012 49,35 28.65 63.32 0b.5 10.09 224.84 13.85

Tabla 5.1
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Analisis Econdmico

Para la realizar ¢l analisis economico de la Alternativa 1, fue necesario efectuar el andlisis
técnico presentado anteriormente, para que a partir de ¢ste se determinaran los ingresos, asi
como la inversion requerida por la infraestructura necesaria para la operacién del proceso

planteado, los costos de operacién y mantenimiento.
Costos de Inversion

Los costos de inversion se determinaron considerando los requerimientos de equipo

propuestos en el analisis técnico para las condiciones de disefio. El equipo requerido es el

siguiente:

e 8 paquetes de calentamiento de 35 MMBTU cada uno

¢ 30 cambiadores de calor rehabilitados (podran ser trasladados de Tula, Hgo.)

¢ 4 bombas de vacio de anillo liguido con sus servicios auxiliares, con capacidad total para
manejar 70 MMPCD @ c.s. , un sistema de reflujo de gas y cuatro enfriadores del gas de
descarga de las bombas de vacio.

e 3 paquetes de compresion (dos en operacién y otro mas disponible), para la seccién de

e 2 paquete de refrigeracion con capacidad de -26 MMBtuw/hr.
e 7 iratadores electrostaticos para la deshidratacién del crudo pesado de 200 MBPD cada

uno.

También son considerados en la inversion un separador elevado de tres fases (SHC3F) para
los condensados, 3 motobombas en su descarga, 2 motobombas de condensados en la descarga
de los rectificadores del gas del 1¥ paso. Ademads, se ha considerado la rehabilitacion de un
cambiador de calor (también de Tula) para el precalentamiento de condensados que van a la
torre de estabilizacién de condensados, la torre misma, un rehervidor, 3 motobombas de

condensados de 1a torre v un separador bifasico para el gas frio proveniente del paquete de

refrigeracidn.
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Estabilizacion

En la Tabla 5.2, se presenta la lista de los requerimientos de equipo y sus costos de inversién

para la implantacién de la Alternativa 1.

COSTO UNITARIC ;) COSTO ZOTAL, -
UMM OSDY T i (18T

+/OBSERVACIONES Y COMETARIOS

SECCION DE TRAT. DE CRURQ

PAGUETE DE CALENTAMIENTD CLIG 3 EA-1 Atras de Bateria de Sep 0578 1725 35 MMBTU c/uno (ineluye homo, bombas, tuberia,
CPES 5 EA-3  Atras de Bateria de Sep 0578 2875 tanque de balance, accesonos, efe )
CAME DE CALOR REHABILITADG CLIG 10 EA2  Atras de Bateria de Sep 0070 0700 Transf Calor entre Acette Témico - C Ligero
) CPES 20 EA-4  Atras de Bateria de Sep 0070 1400 en paralelo, Recup Tula ¢ Huimanguille

BOMBA DE VAC DE ANILLOLIQ 4 BV-1  Areade estabilizado 1000 4000 Capaciiad para mansjar 52 5 MMPCD  en operacién
17 5 MMPGD de refevo y generar un vacio de @ psia

REFLUJO DE GAS EN BOMBA VAC 2 PV Area de estabubizado 3070 G140 Refluio para el cortrol de ia succién en bombas
devacle, 2 vel Cte Do las mismas

ENFRIADOR DE GAS 4 A6 Separador de cond

[DESHIDRATADOR ELEC
IR AL

TATI CPES fa de Sep.

MOTOCOMPRESORES CENTRIF 3 CMC-1  Gerca de drea de esta- 1945 5835 20p y1rel Psuogién=310psia
DE MOTOR ELECTRICC 1er PASO bilizado y CB-5E Pdesc.= 82 psia Cap = 27 5 MMPCD cfuno

1600 BHP, Incluye soloarre y rechficador
MOTCBOMBA DE CONDENSADQ 3 MB-3 Descarga de liqudo de 0032 0095 Capacidad para 25 GPM cfuna 256HP
Jer PASO rectificador R1
MOTOCOMPRESORES CENTRIF 3 CMC-2 Cercade drea de esta- 1194 3581 20p y1rel Psuccién = 76.0 psia, Pdese = 190 psiz
DE MQTOR ELECTRICO 2do. PASO bihzado y CB-5E Gap = 27 5 MMPCD cluno, 1500 BHP
SEPARADCR DE COND. DE 3 FASES 1 SHC3F  Areade compresores 0250 0250 Honzontal 84" x 30"
MOTOBCOMBA DE CONDENSADQ 3 MB-4  Area de compresores 0042 0128 Caparidad para 150 GPM </una 30 BHP

UBTOT

SECEION DE ENFRIAMT AS - : SR
SMA . DE REFRIGERAGION 2 EA-6  Area de COmpresores 3200 6400 <ot capacidad para -12 MMBTUHR

SEPARADOR DE DOS FASES 1 SHC2F  Area de compresores 0130 0130 Honzantal 72" x 20

s

% 5B

CAME DE CALGR REAABILITADD 1 BA-7  Area de compresores 0 o70 0070 35 MMBTU, Recuperade de Tula o Humangudlo

<arga de torre estabilizadora de condensado
TORRE ESTABILIZ DE COND 1 TOE  Areade compresores 0450 Q450 Incluye bombas de reflye, 16 platos
REHERVIDOR DE TORRE 1 EA-8  Area de compresores 0040 0040 15 MMBTUMHr

Fondos calientes de torre

Costos de Operacién v Mantenimiento

En los costos de operacion y mantenimiento para esta alternativa se consideraron los mismos
rubros que en el Caso Base, viéndose modificados por los flujos manejados vy por las
condiciones de operacién propuestas. En esta alternativa se incorporan los costos
correspondientes a los intercambiadores de calor y al sistema de calentamiento de crudo, la
bomba de vacio, los de estabilizacion de condensados gue comprenden la Torre, las bombas v
al separador de tres fases. En el rubro de reduccion de la concentracién de H,S en el crudo a
70 ppm, se puede apreciar el mayor de los beneficios econdémicos de esta alternativa ya que la
implantacion del proceso propuesto eliminaré la dosificacion de secuestrante de H»S en el

crudo. En la Tabla 5.3, se muestran los costos de operacion y mantenimiento para la

Alternativa 1, para el horizonte del proyecto.




Capitulo 5
Establhzacmn con Calentam:ento y Vamo

COSTOS DE CPERACION Y MANTENIMIENTO

RR D {2t e g 1

[AREA DE TRARPAS

BT B 202 | 84X 1 BE73 | TEOU T TN | 7T B3 T0RT 1 oot T Ty TvEss | 6555
[ESTABILIZADT TZB5 | 1522 | 2042 | 1522 | 1722 | 1263 | 1758 | 1263 [ 1263 | 1087 | 1362 | 0893 | 050
[CASADEBUNBRAS ST | 2550 | SOUB | 3508 | 3508 | 3508 | 3050 [ 3050 | 3050 [ 3050 [ 3050 | SU80 3050 | 3050
[CASA DE BOMBAS T TOTG | 1384 | 1236 | 12 236 | 1236 | 1236 | 1173 | 3173 | 14738 | 1173 33T 1717
|CAGA UE BUMBAS 2 4837 | 6176 | 5594 | 5504 | GooA | 5504 | B50% | 5045 | 5145 | 5145 | 53135 |7 5045 | 5945
'CASADE BUMBAS AT TaZ4 | B.207 | BODC | B00F | Bubt | B0 | o0 | 7548 445 | 7444 | 7444 | 6836 | 8838 |
ICESHIDRATACION CRUDY LIGERT 290 | 2140 [ 1.651 TSz [ 1437 T30 | 1250 | 1285 | 1095 | G096 | D368 | 066l | OB
IDESHIDRATACION CRUDO PESADD TAE8 | 1952 | 1531 | 1504 | 3547 | o.083 | 3520 | o507 | 34871 | 3478 | 32385 5351 | 3437
[COMPRESION 3045 | 3842 [ 3805 | 32430893 | 3068 | 3056 | 304F T 3023 § 3005 3 2978 | 2ods | 203
[GASODUCTO TO68 | COST | 0078 | 0075 | 0073 | 0070 | OUBS | 0068 [ 0066 { 0.064 5 U062 | 0050 | 0058
[ESTABILYZACION 0 CONDENSADUS | U761 | 0000 | 0759 | U533 | 0663 | 0835 | UGB | 0713 | 0584 1 0550 F 0520 | © 5.a72
[COSTOTOTAL MDDy~ " | 31542 | 38532 {37,326, . 36530 | [ 5.8 | 35047, 1 A0S 35058 1 SL.858 [-9a 20h. 3233'1"‘30:5?2’1
=Ranidad del dtlar considarada a Mayo/G3. %3 5971 USD Costo del Kwihr CFE (Tarda horana surssm) $0 04528 U0 = Su 333 Cesto actual por barri de crido desh § 0 002643 USD = § 0 02270

©* Sa considera el 21% del fiugo totat para exportacdn Practo del gas himedo amargo $17 31 8RMMPC = 2018 USDIMMPCS Coslo del secuesirants da H2S 12 7 USDigal

Tabla 5.3
Ingreses
Los ingresos de esta alternativa fueron obtenidos a partir del gasto de gas v de aceite

estabilizado que serfa comercializado (salida de TMDB), mismos que fueron obtenidos por

simulacion composicional para cada afio del proyecto.

En la Tabla 5.4, se presentan los ingresos anuales obtenidos por concepto de comercializacién

de la produccidn.

k3 e caﬁauacan, 2. PesAto. |- - @as . . L Ol ‘
3376 ) 589870 ~ 751800 o4 84 536 6846'66 103 27055 1054 80
3027 BUB390 1090695 20.63] 400.731343| 715.631365 T206.00
38.26 474055 T000402 T8 30| 386.630478 721334038 T136.20
3743 371854 110878 7 5A 33832565 728.834407 T004.70
36.00 317035 1708303 P5.40] 288450007 727.184043 02212
3786 276318 1103562 2865 2571403708 724.073708 100713
33T DEEI2] TO08P22 DB O5| 235575377 720.063371 O87.78
KEWE 730805 TO04081 TEBT| 218.264826] 717.853034 Th0.03
D74 ~TB7a2 T088573 D400 188.137005| 714.107935 76341
3750 177919 T083536 2327 T61.87737] 710.934127 896.20
3067 33375 T073659 TIBT 12144161 707. 760309 B51.77
L EAL) 7o050 7073862 121 BR.200016| T0Z. 506406 T9E.25
2012 78.65 62471 1060025 ZT.001 56.7840652] 7071412683 77008
Fgas = 2016 $ULS/IMMPCS  Plig = 11.87 SUDS/BBL Ppes = 5.56 SUDS/EEL

* Se considera Unicamente el aceite de exportacion (21%).

Tabla 5.4

En la Tabla 5.5 se muestra el diferencial de ingresos de la Alternativa 1 respecto al Caso Base.
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DEFERENC!AL DE INGRESOS

1 Ingresos Brutos : ‘ Daferencsal de
(MMUSDIAno) ingresos ’

ARG Caso Base Altemat:va 1 (MI\EE’SDTKF{ET
2000 104608 1054.80 8.52
2001 1200.20 T206.00 5.80
2002 1134.92 1136.29 1.37
2003 1093.25 1084.70 1.45
2004 1041.64 1042.12 .49
2005 1001.83 1001.13 -0.70
2006 982.88 981.78 -1.09
2007 862.42 £60.93 -1.50
2008 928.63 926.34 -2.29
2009 899.28 896.29 -2.99
2010 855.91 851.77 -4.14
2011 799.99 794.29 -5.70
2012 785.31 779.28 -6.03

* Se considera Unicamente el aceite de exportacion (21%).

Tabla 5.5




El calentamiento es una de las operaciones més antiguas v mejor conocidas en toda la
industria, es el medic por excelencia utilizado con diferentes fines, separacidén de
componentes, purificacidn de mezclas, evaporacidn, etc., a pesar de ser un método muy

conocido y empleado, su uso requiere de extensos analisis para justificarlo.

Descripcion del proceso

El proceso propuesto para la alternativa 2, no difiere en gran medida respecto a la alternativa
1, los flujos de aceite, tanto ligero como pesado pasan a la seccion de precalentamiento de
manera independiente (EA-1, precalentador crudo pesado y EA-3, precalentador crudo ligero),
posteriormente pasan a los cambiadores de calor EA-2 y EA-4 donde intercambian energia
con un aceite térmico proveniente de los calentadores. Ambos aceites, ingresan a sus
respectivas vasijas de estabilizado (SEBP-LIG y SEBP-PES), el aceite obtenido se envia a la
seccion de deshidratacion (D-ATM y D-ELECT), posteriormente son enviados a
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almacenamiento o a boyas para su exportacion. El gas obtenido, sigue la misma trayectoria,
explicada en ¢l Capitulo 5, de la Alternativa 1. El diagrama de flujo de este proceso se

muestra en la Figura 6.1.
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Figura 6.1

Simulacion del proceso

Especificar las condiciones de operacion de un proceso, generalmente requiere de vasta
experiencia en el drea, asi como un exhaustivo estudio sobre los efectos de las variables de
operacion en los rendimientos deseados de los productos. En este sentido, nuestra propuesta
integrd un extenso analisis para determinar las condiciones dptimas de operacién de la planta;
para determinar ¢l grado de vacio y calentamiento requerido se simularon todas las posibles
condiciones de operacion, verificando que se cumpliesen las condiciones especificadas en el

estudio, es decir, que el crudo guedara estabilizado v libre de contaminantes {ligeros v HaS,

principalmente).
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En esta Alternativa se utilizé ¢l modelo de Grayson-Street para el célculo de las propiedades

termodinamicas en la seccidn de estabilizacién y deshidratacién, mientras que en la seccién de

compresién y recuperacién de condensados se utilizé el modelo de Peng Robinson con las

modificaciones de Boston Mathias. Los resultados obtenidos por simulacién de la Alternativa

2 para los flujos estimados en €l afio 2000 se muesiran en el anexo 3, mientras que el diagrama

de flujo de proceso utilizado para simuiar dicha alternativa se presenta en la Figura 6.1.

Finalmente en la Tabla 6.1 se presentan los resultados de las variables mas representativas

para todo el horizonte del proyecto.

2000 587.30 77710 595.38 T43.77 . 36.94 43.58
2001 504.18 1127.40 511.12 1079.05 33.67 31.71 63.22
2002 423.10 1136.40 428.92 1087.66 32.04 28.81 83.73
2003 370.23 1148.20 375.33 1098.95 31.08 23.29 64.39
2004 315.65 1145.60 320.00 1096.46 29.82 19.85 64.25
2005 275.11 1140.70 278.90 1091.78 28.82 17.30 63.97
2006 257.79 1135.86 261.34 1087.09 28.34 16.21 63.70
2007 238.85 1130.90 24214 1082.40 27.82 15.02 63.42
2008 205.88 1125.00 208.71 1076.75 26.97 12.85 63.09
2009 177.14 1120.00 179.58 1071.95 26.22 11.14 62.81
2010 132.89 1115.00 134.72 1067.18 25.14 8.36 52.53
2011 74.73 1110.00 75.76 1062.39 23.74 4.70 62.25
2012 62.14 1105.00 62.29 10567.61 23.36 3.91 51.97

70.78

51,40

"~ 69.80

A 105.9

~147.79

21.48

36.86
2001 83.45 43.46 66.89 66.2 90.91 214.41 25.33
2002 79.41 41.36 66.89 66.2 76.29 216.12 24.10
2003 77.07 40.14 66.80 66.2 66.76 218.37 23.39
2004 73.893 38.50 66.80 66.2 56.92 217.87 22.43
2005 71.44 37.21 66.82 66.2 49.61 216.94 21.68
2006 70.24 36.58 66.89 66.2 46.48 216.01 21.32
2007 58.96 35.91 66.89 66.2 43.07 215.08 20.93
2008 66.84 34.81 66.89 66.2 37.12 213.95 20.28
2009 65.01 33.85 66.89 66.2 31.94 213.00 19.73
2010 62.31 32.45 66.89 66.2 23.96 212,05 18.91
2011 58.85 30.65 66.89 66.2 1348 21110 17.86
2012 57.91 30.16 66.89 66.2 11.20 210.15 17.57

Tabla 6.1
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Analisis Econémico de la Altesnativa 2

Como se presentd anteriormente en el anélisis técnico de esta alternativa, este métode de

tabilizacién que consiste del calentamiento de crudo para vaporizar los componentes ligeros
que provocan alta pres'(’)n de vapor y concentracion de H,S, requiere de la adquisicion de
algunos equipos para tal fin, la rehabilitacién de cambiadores de calor y de la implantacion del
proceso de estabilizacion de condensados por columna de destilacién, la cual también serfa

adquirida.

Costos de Inversion

Los costos de inversion de ia presente alternativa se determinaron considerando los
requerimientos de equipo propuestos en el analisis técnico para las condiciones de disefio.
Para estas condiciones, se requiere lo siguiente:

e 7 paquetes de calentamiento de 35 MMRBTU/Hr cada uno.

e 35 cambiadores de calor rehabilitados (podran ser trasladados de Tula, Hgo.) .

@ 4 paquetes de compresion (tres en operacion y otro mas disponible para las condiciones de

méxima produccién manejada).

uno,

También son considerados en la inversion un separador elevado de tres fases (SHC3F) para
los condensados, 3 motobombas en su descarga, 2 motobombas de condensados en la descarga
de los rectificadores del gas del 1¥ paso. Ademas, se ha considerado la rehabilitacién de un
cambiador de calor (también de Tula) para el precalentamiento de condensados que van a la
torre de estabilizacién de condensados, la torre misma, un rehervidor, 3 motobombas de

condensados de la torre y un separador bifasico para el gas frio proveniente del paquete de

refrigeracion.
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e

En la Tabla 6.2, se presenta la lista de los requerimientos de equipo y sus costos de inversién

para la implantacion de la Alternativa 2

INVERSION REQUERIDA PARA LA ALTERNATIVA 2

PAQUETE DE CALENTAMIENTO cuG 4 G 575 2300 35 MMBTU ¢/uno (Incluye hemo, bumbas, tubena,
CPES ] 0575 5175 tangue de balance, accesonos, &l )

CAMB DE CALORPRECALENTADOR  CLIG 15 0070 19050 Transf Calor entre Acette Témico- G Ligero
REFHABILITADOS CPES 30 0070 2100 en paralelo, Recup Tulz ¢ Humanguilo

CAMB DE CALCR CALENTADOR CUG 10 0070 Q700 Transf Calorettra Acette Témico - C Liger
REHABILITADOS CPES 25 0070 1750 en paralelo, Recup, Tula ¢ Humanguto

ENFRIADOR DE GAS 5
|DESHIDRATADCR ELECTROSTATICO  CPES Tratadar da 200 MBPD chu

BEIFAL R

SEPARADOR DE GAS A GOMPRESION 4 8080 0320 6 X12'Lss
ENFRIADCR DE GAS 4 c120 0480 11 8 MMBTUHR
COMPRESOR CENT ELECT. 12, 4 1701 6 804 1210 BHP cfu, Incluye soloaire Psue = G 15 Kglomg
RECTIFICADOR DE GAS 12 4 0080 0320
BOMSA DE CONDENSADOS 4 2027 0108 15BHP
COMPRESOR CENT ELEGT 22 4 1245 4980 880 BHP cfu, ncluye solcane Psuc=2.25 Kglem2
RECTIFICADOR DE GAS 2a 4 0080
4 Qa7

BOMBA DE CONDENS_ADOS

SMA. DE REFRIGERACION 1 3730 3730 Con capacidad para -14 MMBTUMHR cada uno
SEPARADCR DE DOS FASES 1 0130 0130 Horzartal 72" x 20°
i SERmiL e
CAMB DE CALOR REHABILITADO, 1 Q070 0070 35 MMBTU, Recuperado de Tuta o Humanguiio
carga de torre estabuhzadora de condensada
TCRRE ESTABILIZ DE COND 1 Q450 0.450 Incluye bombas de reflujo, 16 platos
REHERVIDOR DE TORRE 1 0.040 0040 15 MMBTUMr
Fondos calientes de tors
MOTORBOMBA DE CONDENSADO 3 0042 0126 Capacidad para 350 GPM cluna 30 BHP
UBSTOTAL 5. 8 SRR,

Tabla 6.2

Costos de Operacién y Mantenimiento

De forma similar a la manera como fueron determinados los costos de operacién y
mantenimiento en ¢i Caso Base, para esta alternativa fueron considerados los mismos rubros,
viéndose modificados por los flujos manejados y por las condiciones de operacidn propuestas.
En esta alternativa se incorporan 10s costos correspondientes a los intercambiadores de calor y
al sistema de calentamiento de crudo, los de estabilizacién de condensados que comprenden la
Torre, las bombas y al separador de tres fases. Similarmente a la Alternativa 1, en el rubro de
reduccion de la concentracion de HsS en el erudo a 70 ppm, se puede apreciar el mayor de los

beneficios econdmicos de esta alternativa ya que la implantaciéon del proceso propuesto
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eliminara la dosificacion de secuestrante de HyS en el crudo. En la Tabla 6.3, se muestran los

costos de operacién y mantenimiento, para el horizonte del proyecto.

COSTOS DE OPERACION Y MANTENIMIENTC

sk |G EONCERTONT st SUREST L 200, 2002 T A003-T U A06A 1 20054 20006, 2007 20081 - 200F R0 . BRI Z0RE o
AREA 3 TRAMPAS 5084 | 10802 | 10.788 | 12.372 | 9774 | 9497 | 9781 | 11464 | 8.976 | 8770 | 8889 | 10334 | 7.976
ESTABILIZADO {180 0160 0.678 G 180 0 150 0160 0.655 0.160 0 160 0.160 0.62% 0,160 0.180
CASA DE BOMBAS 5T 2850 | 3508 | 3508 | 3508 | 3508 | 3050 | 3.050 | 3050 [ 3080 | 3.050 [ 3.050°[ 3080 | 3.050
CASA DE BOMBAS 1 1070 | 1344 | 1236 | 1236 | 1236 | 1236 | 1.238 | 1173 | 1178 | 1173 | 1.973 | 1178 | 1.173
CASA DE BOMBAS 2 4837 | 6176 | 5594 | 5504 | 5504 | 5594 | 5594 | 5145 | 5145 | 5445 | 5145 | 5148 | 5,145
CASA DE BOMBAS 4T 7444 | 9267 | 8659 | 8659 | 8.051 | 8051 | 8.051 | 7444 | 7444 | 7444 | 7444 | 6836 | 6836

DESHIDRATACION CRUDO LIGERO 2788 | 2140 1.691 1542 1431 1304 1.250 1.265 1005 | 0986 | 0.886 | D@67 | 0.620
DESHIDRATACION CRUDC PESADO 1166 1,552 1.531 1524 3.547 3533 3.520 3.507 3.491 3478 3 464 3451 3437
COMPRESION 4 428 5225 £.180 5154 4461 4433 4420 4.405 4.382 4 381 4.331 3635 3624
GASODUCTO 0074 0.068 0083 0081 0.078 0.075 0.074 o2 0.070 0068 0 065 0 062 0 081
ESTABILIZACION DE CONDENSADOS | (.625 0.645 0 804 O 882 0 518 0. 494 0.484 0578 0.451 &421 0 395 0 467 0 355
[COSTO TOTAE (MMUSDY ] 53805 | 40006 | S0 555 ], A0.512: | | 38.358: 1-9Ts t7Ed 1 38:114;:38. 33536 K ;

*Pandad def délar considerada a Mayo/sB $8 59!1 usD Oostn del Kwhr CFE (Tarfa horana sureste) $0 04523 USD =$0383 5051;0 actual porbaml de crudo dash S 0002643USD=§ G 02270

**+ Se cansidera el 21% del fluyo total pera exportacrdn Precio del gas humedo amargo $17 S1&MMPC = 2016 USDHMMPCS Costo del secuestrante de M28 12 7 USDigal
Tabla 6.3
Ingresos

Los ingresos de csta alternativa al igual que para la anterior, fueron obtenidos a partir del
gasto de gas y aceite que seria comercializado (salida de TMDRB), mismos que fueron
obtenidos por simulacién composicional para cada afio del proyecto. En la Tabla 6.4, se

presentan los ingresos por comercializacion de productos.

ING RESOS DE LA ALTERNAT[VA 2
MMPCD) | :
xR ﬁanndﬂacang i léifgeréf;; N e E AR R z
2000 36.86 595380 743770 2712 541.70 488.01 1 056 83
2001 43.46 511120 1079046 31.98 465.04 707.99 12056.00
2002 41.36 428925 1087660 3043 390.25 713.64 1134.32
2003 40.14 375327 1098953 29.54 34149 721.05 1092.07
2004 38.50 319997 1096465 28.33 291.14 719.42 1038.89
2005 37.21 278899 1081775 27.38 253.75 716.34 997.47
2006 36.58 261339 1087085 26,92 237.78 713.26 977.96
2007 3591 242136 1082395 26.42 220.30 710.19 0956.91
2008 3481 208714 1076748 2561 189.90 706.48 021.99
2009 33.85 179581 1071963 24 .91 163.39 703.34 891.64
2010 3245 134723 1067177 23.88 122.58 700.20 846.66
2011 3065 75760 1062392 2255 68.93 697.06 788.54
2012 30.18 62994 1057606 22.19 57.31 693.92 773.43

Pgas = 2016 $UDS/MMPC  Plig = 11.87 $UDS/BBL Ppes = 8.56 $UDS/BBL
* Se considera Unicamente el aceite de exportacion {21%).

Tabla 6.4
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En la Tabla 6.5 se presenta el diferencial de ingreso de la Alternativa 2 respecto al Caso Base.

DEFERENCIAL DE INGRESGS

- Ingresos Brutos - {DHerencial de
T 5 (MMUSD/Ano} . |- Ingresos -

" Ano ' |Caso Base - |Alternativa 2[{MMUSD(AR0)
2000 1046.28 1056.83 10.55

2001 1200.20 1205.00 4.81

2002 1134.92 1134.32 -0.60

2003 1093.25 1092.07 -1.18

2004 1041.64 1038.89 -2.75

2005 1001.83 997.47 -4.36

2006 982.88 977.96 -4.92

2007 0962.42 956.91 -5.51

2008 828.63 821.99 -6.64

2008 809.28 891.64 -7.64

2010 855.91 846 66 -0.26

2011 799.99 788.54 -11.44

2012 785.31 77343 -11.88

* Se considera Unicamente el aceite de exportacion (21%).

Tabla 6.5




Evaluacion Economica

Un aspecto que tradicionalmente se ha considerado como el més importante en la evaluacién
de proyectos es la evaluacién econdmico-financiera, por lo que es conveniente definir los
conceptos que giran alrededor de ésta, asi como los criterios de rentabilidad financiera que
normalmente son utilizados para la definicion de la viabilidad de un proyecto v la toma de
decisiones. Existe una gran variedad de fuentes de informacién en esta drea; sin embargo,
€stas no presentan una distincion clara entre los criterios o conceptos econdémicos ©
financieros. Por tal motivo, en este trabajo se presentan los conceptos sin hacer énfasis si éstos

son econdmicos o fimancieros.

En su concepcién basica, la evaluacién econémico-financiera mide la rentabilidad de un
determinadc proyecto, para asi tomar la decisién sobre la conveniencia de ejecutarlo.
Normalmente el proyecto no se evalGa en forma aislada, ya que su anélisis tiene que basarse

en una comparacion con respecto a la utilidad que el capital podria generar al ser invertido en
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un uso alternativo. Entre los criterios més utilizados en este tipo de evaluacién se tienen: flujo

de efectivo descontado, valor actual neto, tasa interna de retorno, etc.

Otra aplicacion de la evaluacion econdmico-financiera es la de comparar u ordenar diferentes
proyectos de inversion en funcién de su rentabilidad. Se puede tener por gjemplo un grupo de
proyectos los cuales han mostrado ser rentables, en estas situaciones, la evaluacién
econdmico-financiera nos ayuda a seleccionar aguellos provectos que se pueden ejecutar

dentro de los limites de capital que est4 disponible'.

Como es de suponerse, la evaluacion econdmico-financiera es uno de los principales aspectos
que deben ser considerados en la evaluacion de alternativas tecnolégicas en proyectos de
inversion de plantas de proceso. Es por este motivo que a continuacion se describen los

conceptos mas importantes, asi como los criterios de rentabilidad comdnmente utilizados.

Valor del dinero a través del tiempe

Las técnicas principales para evaluar el valor del dinero a través del tiempo utilizan conceptos
tales como inferés compuesio, inferés simple, flujo de efectivo o de jondos, gic. La palabra
interés significa la renta que se paga por utilizar dinero ajeno o bien, la renta que se gana por

invertir dinero.

La diferencia fundamental entre el interés simple y el interés compuesto estriba en el hecho
que cuando se utiliza compuesto, los intereses a su vez generan intereses, mientras que cuando
se usa interds simple, los intereses son funcién Gnicamente del capital original, el nimero de
periodos y la tasa de interés (en la practica, el interés compuesto es el mas utilizado en las
evaluaciones financieras®). Las ecuaciones para determinar el interés simple y compuesto se

presentan a continuacion:

Interés simple Interés compuesto
LVF = P(1 + nk) VF = P(1+ k)"
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Donde P es el valor presente del dinero, k es la tasa de interés del dinero, n el mimero de afios

y VF es el valor futuro del dinero.

Flujo de efective

El flujo de efectivo se define como la diferencia algebraica de las entradas netas y
desembolsos netos que resultan de las entradas v los desembolsos ocurridos en un mismo

periodo de interés®. El flujo de cualquier proyecto comprende:

e La salida de efectivo inicial (inchuyendo el capital de trabajo)
» Las entradas o salidas netas (ganancia o pérdida neta més intereses, asi como los
gastos que no se hacen en efectivo, como es la depreciacion)
¢ El momento en que ocurren los flujos netos subsecuentes
¢ El valor de rescate del proyecto después del pago de impuestos (incluyendo la
liberacién del capital de trabajo)
o La fecha de terminacién
Hay que distinguir entre los diversos flujos de efectivo asociados con el desembolso original,
con las entradas y salidas subsecuentes y con ¢l valor de rescate, porque cada uno se calcula
de forma ligeramente distinta. El desembolso original es la salida tipicamente mas importante.
Refleja el dinero que se gasta normalmente para adquirir el activo o iniciar el proceso de

inversion.

El valor de rescate representa la entrada de efectivo, después del pago de impuestos, que
refleja el dinero que genera la venta del activo. Si la venta genera efectivo en varios periodos,

el ingreso se debe reflejar en aquellos en que se reciba realmente.

El flyjo neto subsecuente de un proyecto de inversiéon de capital es el ingreso que genera

(entrada bruta) menos todos los gastos en efectivo, excluyendo el interés que se paga por el
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capital que se obtiene para financiar el proyecto y las deducciones aplicables, ya que el interés

es un gasto deducible de impuestos.

Un flujo neto subsecuente tipico serian las ventas netas atribuibles al proyecto, menos todos
los gastos en efectivo que no vengan de las operaciones {excluyendo el interés y las
deducciones del impuesto que sean aplicables) vy menos los gastos en efectivo de operacién,
como son el costo de articulos que se vendan, los gastos de venta v administrativos y los

impuestos que se paguen {excluyendo la depreciacion que no es un gasto en efectivo).

Es muy importante notar que en cada afio, desde la iniciacién del proyecto hasta su
terminacién, habré un flujo neto que quizé varie de un afio a otro v podra ser positivo {(entrada
neta) o negativo (salida neta). En todos los proyectos ordinarios habré una salida neta de
efectivo relacionada con la compra inicial e instalacién del equipo, y con la puesta en marcha

del proyecto.

Criterios para la evaluacién cconémico-financiera

Existen reportadas en la literatura varias técnicas para realizar la evaluacién econémico-
financiera, las cuales comparten el concepto del valor del dinerc a través del tempo. Esto es
debido a la naturaleza de la situacién que se evalua, lo que implica acciones que se desarrollan
en diferentes momentos del futuro. Se parte desde las inversiones iniciales, las entradas y
salidas derivadas del desempefio durante la vida del proyecto, y se consideran los valores de
rescate. Todo esto origina el término flijo de efectivo, que conforma la materia en que se

I3

basan las técnicas de evaluacidn, cuyos parémetros de comparacién se clasifican de 1

o]

siguiente manera:

(a) Técmicas de valor actual:
- Flujo de efectivo descontado (FED}
- Valor presente neto (VPN)
- Relacién beneficio/costo (B/C)
- Valor terminal (VT)
(b) Téenicas de tasa de rendimiento
- Tasa interna de retorno (TIR)
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- Tasa de rendimiento promedio {TRP)

Existe también ¢l criterio denominado periodo de retomo de la inversion (PRI), el cual no

pertenece a ninguna de las dos categorias v tiene una aplicacidn més limitada,

A partir del flujo de efectivo se hacen los céiculos correspondientes de los pardmetros de
comparacion para contrastarlos con los diferentes criterios predefinidos, los cuales pueden ser
considerados como reglas 0 normas que ayudan a juzgar la conveniencia de un proyecto. Si
éste no estd a la altura de la norma, se rechaza. Los criterios de decisidn son pautas que se
expresan en funcion de la rentabilidad de la empresa, o de otra medida de valor con la cual se

compara la rentabilidad o algun otro aspecto potencial de los proyectos.

Los criterios de decisién que se deben elegir dependen de las circunstancias especificas que
rodean al proceso de evaluacion del proyecto de inversion. Una explicacion de estos criterios

de evaluacién se presenta a continuacion:

Flujo de efectivo descontado (FED)

El criterio de decisién denominado flujo de efectivo descontado (FED), gue se llama también
método de valor actual (VA), incorpora todos los elementos que componen los criterios del
presupuesto de capital en una sola guia consistente, el cual indica si el proyecto propuesto se

debe aceptar o rechazar. Se evatia de acuerdo con la siguiente foérmula:

L F§, S

i n

(k) k)

En donde VA es el valor actual del proyecto, F§; es el flyjo de efectivo anual, $ es el valor de

rescate, K es el costo de los recursos, i es el periodo evaluado y n es el nimero de periodos.
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El procedimiento general en el que descansa el FED consiste en comparar el Valor Actual
(VA) con el desembolso inicial (DI); si el VA es mayor o igual al DI entonces el proyecto

propuesto e acepta; en caso contrario se rechaza. Es decir:

Si VA= DI Aceptar
Si V4 < DI Rechazar

Valor presente neto (VPN)

El valor presente neto es una variable del FED. La diferencia radica en que en €l VPN se resta
el desembolso original del vaior actual de ias entradas de efectivo futuras, cosa que no ocurre
con el FED. Asi, VPN = VA — DI. Para calcular el VPN de un proyecto se calcula
simplemente el valor actual de las entradas futuras al costo apropiado de capital (de la misma

forma como fue explicado anteriormente), y al resultado se resta el desembolso original.

El criterio para aceptar o rechazar un proyecto de acuerdo con el VPN es el siguiente.
Acéptese si el VPN del proyecto que se propone es positivo y rechécese si es negativo.

Expresado por medio de simbolos es como sigue:

Si VPN =0 Aceptar
Si VPN <0 Rechazar

Tasa interna de rendimiento (TIR)

La tasa interna de retorno o tasa de rendimiento, es la tasa de descuento capaz de igualar la
serie de ingresos futuros con el desembolso original. Dicho de otro modo, es aquella tasa de

descuento que da al proyecto un VPN de cero. La TIR vendria a ser r en el denominador de la

siguiente ecuacidn:
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F§, F$, F$, F$ S
= -+ >+ Tt 4
(d+7)y (d+7° ((+n) a+rn" (d+r)

Escrito de forma condensada se tiene:

0=DI-) £, S,
o (+ry (0+»)

La tasa interna de retorno es inferna con respecto al proyecto (no se fija externamente), a
diferencia de la naturaleza externa del costo del capital, k se usa en el andlisis del FED. Esto
establece 1a regla de decision: Acéptese el proyecto propuesto st su TIR es mayor ¢ igual que
el costo externo del capital determinado en los mercados financieros. Rechéacese si su TIR es

menor que el costo externo del capital. As{ pues:

Si TIR(r)=k Aceptar
Si TIR{r) <k Rechaza

La TIR es un criterio atractivo para muchas empresas, porque se expresa como porcentaje y se
puede comparar taciimente con el costo del capital en ¢l mercado financiero k, el cual también
se expresa asi. Ademas, la separacion entre el célculo de la TiR vy ¢l costo del capital ofrece
una posicién ventajosa desde la cual se puede juzgar el proyecto propuesto a la luz de sus
propios méritos, “independientemente” del costo del capital que, puede fluctuar ampliamente,
con frecuencia y mas all4 del control de los inversionistas. Igual que el FED y el VPN, la TIR

3 TiianiAm Aa e + P .
considera todos los elementos que entran en la evaluacidn de proyectos de inversidn.

Beneficio/costo (B/C)

La regla del beneficio/costo, llamada a menudo indice del valor actual, compara a base de

razones e] valor actual de las entradas de efectivo futuras con el valor actual del desembolso

original, dividiendo el primero por el segundo. Su presentacién es algo distinta a la de los
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métodos FED y VPN, pero se basa en los mismos conceptos. La relacion queda de la siguiente

manera:

gic="4
DI

La regla de decision es: Si la razdn del beneficio/cosio es mayor que 1.0 acéptese el proyecto.

Si la razon B/C es menor al.0, rechacese. Expresandola por medio de simbolo queda:

Si B/C=1.0 Aceptar
Si B/C<1.0 Rechazar

Igual que el VPN y la TIR, el analisis de B/C se reduce a una sola cifra facil de comunicar, en
la cual se basa la decision. Ademas, toma en cuenta todos los elementos de la evaluacién de
proyectos de inversion y facilita el manejo de las salidas de efectivo que puede ocurrir entra la

futura serie de ingresos.

Si hay otros costos aparte del desembolso original, se deben considerar. La razén B/C toma en
cuenta especificamente esos gastos comparando el valor actual de las entradas con el valor

actual de todas las salidas, independientemente del periodo en que ocurran de manera que:

_ VA delas entradas de efectivo

B/C= - :
VA de 1as salidas de efefctivo

El método B/C separa las salidas de efectivo de las entradas, mientras que con los métodos
FED, VPN y TIR los gastos futuros se engloban con los ingresos del mismo periode y s6lo se
incorpora al analisis el resultado neto. El tratamiento por separado permite a veces enfocar

mejor la distribucion y la naturaleza de los gastos; pero en la mayoria de los casos no se altera

la decisién de aceptar o rechazar.
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Vaior terminal (VT)

El método del valor terminal separa con mag claridad 3

‘-:‘(

salidas de efectivo. El método VT se basa en la suposicion de que cada ingreso se reinvierte
en un nuevo activo, desde el momento en que se recibe hasta la terminacidn del proyecto, a la
tasa de rendimiento que prevalezca. Esto indica a donde van los flujos después de recibirse. La
suma total de estos ingresos compuestos se descuenta con la {asa £y se compara con el valor

actual de las salidas, que en este caso es el costo original.

Si el valor actual de la suma de los flujos reinvertidos (VAST) es mayor que el valor actual de

las salidas {VAQQ), el proyecto se debe aceptar. Expresado en simbolos queda:
L Uj, CLPIo

Si VAST =VACQ Aceptar
Si VAST < VAQO Rechazar

La ventaja del método VT es que incorpora explicitamente la suposicion acerca de cémo se
van a reinvertir los flujos una vez que se reciban y elude cualguier influencia del costo del
capital en la serie de flujos. La dificultad radica en definir cuales seran las tasas de

rendimiento en el futuro.

Tasa de rendimiento promedio (TRP)

La tasa de rendimiento promedio es la medida aritmética del desembolso original y el valor de
rescate, lo cual da aproximadamente el promedio de la inversioén. El valor de rescate (S) sirve

para representar el valor del proyecio al término de su duracién. Por lo tanto, la inversion

promedio es el valor inicial del proyecto {DI) mas el valor de rescate (S) entre 2.

La regla de decisién es: Acéptese el proyecto si la TRP es mayor que el costo del capital by

rechacese si es menor. Expresado en simbolos queda:
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Si TRP =k Aceptar
Si TRP <% Rechazar

Aungue la TRP pueda ser relativamente ficil de calcular v de comparar con el costo de
capital, presenta varios inconvenientes cuando se usa como regla de decision en la evaluacidn
de proyectos de inversién. En primer lugar, ignora el valor del dinero en el tiempe puesto que
no descuenia ias entradas v salidas de efectivo futuras. En segundo, no toma en cuenta la
componente {iempo de los ingresos, lo cual puede ser muy engafioso. En tercer lugar, se pasa
por alto la duracién del proyecto. Unc de larga vida no puede tener la misma TRP que otro de
corta duracidén. Por (ltimo, la TRP no considera la depreciacion (reembolso del capital) como
parte de las entradas. Esta distorsiona el monto real de los ingresos y da lugar a confusion en

el analisis.

Periodo de retorno de la inversién (PRI)

El periodo de retorno de la inversion o periodo de recuperacion de capital es una medida de la
rapidez con el que el proyecto reembolsara el desembolso original de capital. Este periodo es
¢l nimero de afios (0 meses o semanas) que la empresa tarda en recuperar el desembolso
original mediante las entradas de efectivo, sin actualizar, que produce el proyecto, y puede

expresarse de la siguiente manera:

n
DI =Y FS,

i=1
De acuerdo a este criferio se aceptan 1os proyectos gue ofrecen un periodo de recuperacion
mterior a un cierto ntimero de afios (N) determinado por la empresa, y se rechazan los que

ofrezcan un plazo mayor a este valor. Expresado en simbolos queda:

Si PR <N Aceptar
Si P"R >N Rechaza
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El método presenta varios inconvenientes. Primero, ignora por completo muchos componentes
de las entradas de efectivo. Todas las entradas que exceden el periodo de recuperacién se

pasan por alto, lo cual es muy engafioso.

El periodo de recuperacidn no toma en cuenta el valor del dinero en el tiempo, puesto gue no
descuenta los ingresos futuros, € ignoran asi mismo todo lo relativo al costo de capital. A
menos que ¢l niimero de afios aceptable esté relacionade directamente con ¢l costo de capital,
lo cual no ocuire en la mayoria de los casos, la empresa aceptara proyectos en los que pagars,
por el costo de capital, més lo que son capaces de redituar, sin advertirlo siquiera. El método

ignora también el valor de rescate y la duracidn del proyecto. El proyecto que ofrezea flujos

apreciables en la Ultima parte de su vida atil podra ser rechazade a favor de otre menos

Arivaisaiils wANAL LAV LRBARRANS

rentable que produzca la mayor parte de los flujos en la primera parte.

El método puede ser también de alguna utilidad como criterio de decisién cuando la empresa
insiste en preferir la utilidad a corto plazo y no los procedimientos “confiables” de planeacién
a largo plazo. Las ganancias rapidas ¢ inesperadas pueden ser el objetivo de la administracion,
v los periodos de recuperacién cortos tienen a propiciarlas. Por otra parte, los accionistas rara
vez tienen absoluta confianza en una empresa cuyas ganancias sean obtenidas en un periodo

demasiado corto, ya que éstas son consideradas obviamente como temporales,
E] criterio apropiado de decisiéon

Existiendo todos estos criterios de decision es necesario establecer guias para definir cuél debe
adoptarse en un proyecto especifico. La eleccion apropiada depende de las circunstancias en
gue se tome la decisién y de las practicas que siga la empresa. Todos los criterios deben
formar parte del repertorio de la alta direccion. Las diversas empresas tienen distintas normas
de aceptacion. Por supuesto se debe estar preparado para aplicar cualquier criterio o todos
ellos; pero también se debe ser consistente en el empieo de aquél que se haya seleccionado.
Como las circunstancias que rodean cada caso pueden variar mucho, es preciso limitar el

estudio a términos generales gque puedan ser adecuados a los casos especificos que se puedan

presentar.
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El criterio de flujo de efectivo descontado (FED) por lo regular, funciona mejor cuando la
empresa tiene por objetivo la maximizacién del patrimonio del accionista y reconoce que ¢l
valor actual de Ia empresa se acrecentard mediante los proyectos cuyo FED exceda a su costo,
Este criterio encuentra su mayor aplicacién cuando la empresa busca el valor actual absoluto
que cada proyecto puede producir. Si se desea que el importe absoluto del proyecto aparezca
directamente en el criterio de decision, se debera emplear el FED. Este se adapta directamente
a aquellas sitvaciones en que la ordenacidn de los proyectos segln su atractivo no es motive
de preocupacion y no es necesario considerar especificamente los desembolsos que siguen a la

inversion inicial.

El criterio del valor presente neto (VPN) es el mas apropiado cuando €l ohietive de la empresa
es maximizar el patrimonio del accionista, porque, al igual que el FED, da a conocer al monto
del valor actual que cada proyecto proporciona. Sin embargo, a diferencia del FED, el VPN se
adapta mejor a las empresas que buscan ¢l importe absoluto del valor actual adicional. Este
concepto resulta particularmente apropiado para las empresas que desean ordenar sus
proyectos de acuerdo con lo que pueden agregar a su valor actual. Ofrece una indicacion mas
clara del valor adicional del proyecto y es la forma mas directa de comunicarle a los demés.
Su mejor aplicacién es en aguellos casos en que no interesa considerar el neto de entradas y

salidas en un periodo y no se requiere una indicacién absoluta del costo de cada proyecto.

El criterio de la tasa interna de retorno (TIR) relaciona directamente a las empresas con los
objetivos de maximizacion de utilidades, porque compara también directamente el costo con
el rendimiento. Es adecuado en particular para las administraciones que aplican el criterio
rendimiento-aceptacion y es facilmente comparable con el costo de los recursos que se
acostumbra expresarle en términos de porcentaje. Se puede comparar con facilidad con el
costo de recursos derivados externamente v expresados en porcentajes, como las tasas de
interés que se pagan por los bonos de la empresa. A veces facilita la comunicacion con
quienes toman las decisiones. Encuentra su mejor aplicacién cuando no hay que preocuparse

especificamente por el tamafio absoluto del proyecto ni por los desembolsos que siguen a la

inversién original.
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El criterio de la relacidn beneficio a costo (B/C) es dificil de relacionar directamente con la
maximizacién de utilidades, porque no expresa en forma directa la relacién costo/rendimiento
ni el valor actual. Este criterio es mas adecuado cuando las empresas buscan una indicacién
relativa del monto de los beneficios que se reciben por cada unidad monetaria de costo. Es
asimismo muy adecuado cuando se requiere evaluar el efecto de las salidas de efectivo que
siguen al desembolso original y cuando la administracién desea ordenar los proyectos segin
su rango relativo. Usando independientemente, este criterio es muy dificil de relacionar con el

costo absoluto de cada proyecto o con el valor actual adicional que proporciona a la empresa.

El criterio del valor terminal (VT) funciona mejor cuando la empresa busca la maximizacidon
del patrimonio del accionista. Resulta muy apropiado cuando exisie la sospecha de que la tasa
de interés a la cual se pueden reinvertir los ingresos que se espera recibir o a la cual tendrin
que financiar futuros desembolsos va a ser diferente del costo actual de los recursos. La
flexibilidad del criterio basado en el VT la hace relativamente facil de ajustar a estos cambios
previstos y permite comunicarlos a la administracion. Sin embargo, no es adecuado cuando se
tiene gran interés en ordenar los proyectos de acuerdo a su rango, porque sélo da el valor

actual absoluto de cada proyecto y no el adicional que se obtendra mediante el VAN.

El criterio del periodo de recuperacion es dificil de relacionar con algin objetivo particular de
la empresa; pero es apropiado cuando la empresa da importancia primerdial a su liquidez y a
la aceleracion a corto plazo de sus ingresos. Como este criterio pasa por alto el valor del
dinero en el tiempo, la ocurrencia de los flujos de efectivo, la duracion del proyecto y el valor
de los ingresos que se reciben después del periodo de recuperacién, no es recomendable en

muchos casos.

La tasa de rendimiento promedio (TRP) tiene su mejor aplicacién cuando la empresa tiene
como objetivo la maximizacion de utilidades; pero no es un criterio muy efectivo. Igual que el
periodo de recuperacién, ignora la duracién del proyecto, el efectivo que genera la
depreciacion, el valor del dinero en el tiempo y la ocurrencia de los flujos. So6lo es
conveniente emplear este criterio en aquellas circunstancias especiales en que la empresa

busca una utilidad que se aproxime a cierto premedio anual.

: 8
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Como se puede ver, ningunc de los criterios se puede aplicar todo el tiempo y a todas las
situaciones. De hecho, es probable que se tenga que aplicar mas de uno para evaluar un
conjunto cualquiera de proyectos. Por ejemplo, tal vez se desee ordenarlos de acuerdo con el
valor actual neto adicional que cada uno puede producir; pero, al mismo tiempo, comunicar el
costo en relacion con el rendimiento, siendo necesario considerar los cambios probables en la
tasa a la cual se reinvertiran los ingresos o se financiaran los desembolsos futuros. En tal caso,

se emplearia probablemente una combinacién de los criteries VAN, TIR y VT,

En forma general se puede establecer de acuerdo a la experiencia general que la TIR, el VPN
y el PRI son los criterios que més se utilizan en la evaluacién de proyectos de plantas

industriales.
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Para efectuar el anélisis econdmico de la Alternativa 1, se utilizé el programa ECONOPET

(claborado en el IMP), obteniendo los resultados que se presentan en la Tabla 7.1. La tabla 7.2

presenta los principales parametros de evaluacidn, en ésta tabla, resalta la alta tasa interna de

retorno (TIR) o tasa de rendimiento, que resulté de 179.40 % v el valor presente neto (VPN)

de 299 millones de ddlares, para una inversion efectiva de 17.8 millones de délares.

ANALISIS ECONCMICO DE LA ALTERNATIVA 1
Caso Ba BSAERS R
o | 105480 31.54 1046.28 20 56 8.520 10.978 2.458 2235|  20.047
1 1206 Q0 38 53 113385 102 87 5.800 -54.335 70.135 b5.728 37.818
2 1136.29 3733 1201.47 97.55 4.370 -60.221 54.591 104.257 86.444
3 1084.70 36.59 1093.25 92.25 1.450] -55.661 57.111 143.264 125.452
& 1042.12 36 53 1041.64 89.61 0.480 -53.081 53.561 176.521 158.708
5 1001.13 3522 1001.83 85.97 -0.700 -50.746 50.046 204.771 186.958
6 981 78 35.95 982.88 86 34 -1.100 -50.381 48.291 230.065 212.252
7 960 93 3501 962.42 51.86 -1.490 -46.851 45.361 261.226 233.414
) 926 34 3338 928 63 79,14 2250 -45 751 43.461 280.658] _ 251.845
2 846 29 32.86 899 28 76 81 -2.920 -43 953 40.963 285.451 267.638
10 851 77 33.20 855 91 75 22 4,140 42018 37.878| __ 298.737| __ 280914
11 794 29 32.36 799.99 68 25 -5.700 -35.890 30.190 308.346 290.534
T2 778 28 30 o7 78531 67 12 5.030 -56.146 306.176] __ 317.070) 298 257,
Tabla 7.1
EL VAL.PRES.DE LA INV.DE LAALT.ES: VPIALT = 42.879 (MMUSD}
EL VAL. PRES. DE LA INV. EN EL CASO BASE ES: VPICB = 25.066 (MMUSD)
LA DiFERENCIAL DE INVERSION ES: VPIALT - VPICB = 17.812 (MMUSD;
EL VALOR PRESENTE NETO ES: VPN = 299257 {MMUSD)
EL TIEMPO DE RECUPERACION DE LA INVERSION ES: (ANOS) Tri= 1.3458
LA TASA INTERNA DE RETORNO O DE RENDIMIENTO ES: TIR = 144.10%
EL INDICE DE UTILIDAD DE LA INVERSION ES: VEN/ VPL= 16.8
LA TASA DE DESCUENTO ES: i= 10%
Tabla 7.2

En la Figura 7.1, se presentan los pardmetros indicativos de la rentabilidad de 1a alternativa y

el comportamiento de las utilidades netas (VPN) con respecto al tiempo.
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Figura 7.1

Andlisis de Rentabilidad de la Alternativa 2

Para efectuar el andlisis econémico de la Alternativa 2, se utiliz6 el programa ECONOPET
(elaborado en el IMF), obteniendo los resultados que se presentan en la Tabla 7.3. En la tabla

7.4 se puede apreciar que la tasa interna de retorno (TIR) o tasa de rendimiento fue de

134.10% v el valor presente neto (VPN) de 257 millones de ddlares, para una inversién

efectiva de 21.068 millones de délares y una inversion total de 46.13 millones de do6lares.
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o/

ANALISIS ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 2
R R R T T O R I R
2000 105683 | 3301 T046.28 30 56 76.550 13.341 B791] 5537
2001 1205 Q0 40.91 1133 65 102 87 4.800; -51.955 66.755 52.632
2002 1134.32 38 55 1201 47 97 55 -0.600 -57 992 57.382 95 752
2003 1092.07 40,51 1093 25 92 25 -1.180 -51.739 50.559 130.284
2004 1038 89 38 38 1041.64 £9.61 -2.750 -51.250 48.500 16G.399
2005 8987 47 37.43 1001.83 85.97 -4.360 -48.541 44.181 185.338
2006 G77.96 38.11 982 88 86.34 -4.920 -48 224 43.304 207 559
2007 956.91 38 26 962.42 §1.86 -5 510 -43.603 38.093 226,330
2008 921 88 3544 928.63 79.14 -6 640 -43,609 37.059 241,047
2009 851 64 3507 899.28 76.81 -7.640 -41.746 34.106 254,196
2010 £45.66 35.47 855 &1 7522 -9.250 -36.748 30.499 264.886
2011 788.54 34.88 799 9% 68.25 -11.450 -33 272 21.822 271,838 250.77¢
2012 77343 32.44 785.31 6712 -11.880 -34.682 22,802 278,444 257 375
Tabla 7.3
EL VAL. PRES. DE LA INV. DE LA ALT. ES: VPIALT = § 46.135 {(MMUSD)
EL VAL. PRES. DE LA iNV. EN EL CASOQ BASE ES: VPICB = § 25.068 (MMUSD)
LA DIFERENCIAL DE INVERSION ES: VPIALT - VPICB = § 21.068 {MMUSD})
EL VALOR PRESENTE NETO ES: VPN = § 257.375 (MMUSD)

EL TIEMPO DE RECUPERACION DE LA INVERSION ES: (ANOS)
LA TASA INTERNA DE RETORNO O DE RENDIMIENTO ES:

EL INDICE DE UTILIDAD DE LA INVERSION ES:

LA TASA DE DESCUENTO ES:

Tri=$% 1.427
TIR=% 122.29%
VPN/ VP =$ 12.218
i= 10%

P
T' tied l.4

En la Figura 7.2, se presentan los parametros indicativos de la rentabilidad de la alternativa 2

v el comportamiento de las utilidades netas (VPN) con respecto al tiempo.
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Figura 7.2

Evaluacion Téenico Econdmica de fas Alternativas

Después de haber efectuado el analisis técnico v econdémico de las alternativas presentadas, y
compararlas respecto al Caso Base planteado en el presente capitulo, se efectudé un analisis
comparativo de los pardmetros de rentabilidad ovtenidos con cada uwna de eilas,
determinandose que ambas son ampliamente rentables, sin embargo la que presenta mejores

condiciones econdmicas es la Alternativa 1, como se podré apreciar a continuacion.

En la Tabla 7.5, se presentan los parametros de rentabilidad de las alternativas, en ésta se

puede apreciar que la alternativa que involucra al vacio cuenta con los mejores resultados.
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(MMDLS) 46.14
VP! g 25.07 25.07
VPl acr - VPl g 17.61 2107
VPN (MMDLS) 299.26 257.38
TR! Afios 1.35 1.43
VPNAVPI 6.98 5.58
TIR % 14408 122,28
CT ar (MMDLS) 492.35 526.56
CT s (MMDLS) 1048.61 1048.60
DCT=CT a47-CTcp {MMDLS) -566.25 -522.04

Tabla 7.5

La Alternativa 1 se encuenira mds atractiva que la Alternativa 2, debido a que en todos ios

pardmetros de rentabilidad v costo cuenta con ventaja, como es ¢l indice de utilidad de la
inversion {VPN/VPI), de 6.98 para la alternativa 1 contra 5.58 de Ia Alternativa 2 y en la
Reduccion del Costo Total en el manejo y tratamiento de la produccién en la Terminal
Maritima de Dos Bocas, el cual fue de 556 millones de doélares para la primera y de 522

millones de dolares para la segunda.

En la Figura 7.3, se muestra comparativamente el comportamiento del VPN respecto al tiempo
de las dos alternativas analizadas. En ella se puede apreciar con claridad la conveniencia

econdmica que presenta la Alternativas 1, sobre la Alternativa 2.
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Conciusiones y Recomendaciones

Modificar el proceso de estabilizacion de crudo en la Terminal Maritima de Dos Bocas
{TMDB), Tabasco, es una accio
ambientales, de seguridad operativa, de transporte y almacenamiento que esta representa. En
el aspecto econdmico se prevé un ahorro superior a los 550 millones de dolares por reduccion
de los costos de operaciéon (tratamiento, manejo, transporte, almacenamiento, eic.) y

mantenimiento de la produccion en la TMDB; respecto a la seguridad ambiental y operativa,

se contem urante la deshidratacidn

n min, vap duran nidrat ¥

almacenamiento del

AL

producto y en consecuencia durante su transporte.

Las alternativas para estabilizar el crudo presentadas en el presente trabajo, son técnicamente
factibles de aplicar pues con ellas es posible mejorar sustancialmente el esquema actual de
produccidn sin modificar en mayor medida la estructura actual del proceso, ambas alternativas
cumplen de manera efectiva con las especificaciones de 4cido sulfhidrico requeridas en el

producto asi como con la presién de vapor verdadera.



Conclusiones v recomendaciones

La alternativa 1, Estabilizacién por Calentamiento y Vacio, es novedosa en cuanto a su
implementacion en este tipo de procesos (produccion de hidrocarburos), sin embargo, cuenta
con la experiencia necesaria de un proceso madurc y desarrollado. Respecto al analisis
econdmico, la alternativa 1 cuenta con los mejores resultados perfilindose como la maés
atractiva debido a que en todos los pardmetros econémicos resulta favorable, sin embargo,

cabe mencionar que una objecién al método es la falta de aplicaciones en el area.

Otra de las caracteristicas de gran importancia respecto al método de estabilizacién con
calentamiento y vacio, es que, durante las pruebas experimentales realizadas, se concluyd que
las condiciones operativas reales son menores a las reportadas por los simuladores de
procesocs, esto se debe a la falta de modelos termodinamicos capaces de manejar mezclas
complejas de hidrocarburos. Por otra parte, también es necesario indicar que pese a las
limitaciones de los modelos termodindmicos existentes, la falta de datos experimentales de la

mezcla en cuestion, es ¢l mayor problema.

Respecto a la Alternativa 2, Estabilizacion con Calentamiento debo mencionar que es el
método de mayor uso en la industria. En nuestro analisis resulté favorable desde el punto de
vista técnico, sin embargo, durante el analisis econdmico ésta alternativa resulto ligeramente
menos atractiva que la alternativa 1, esto no significa que no sea rentable y que en un
momento dado no se pueda aplicar, simplemente nos indica que la alternativa 1 en mas
rentable, desde el punto de vista técnico y econdmico. En este tipo de situaciones, el factor
experiencia determina cual es la mejor eleccion; y desde este punto de vista, la Alternativa 2

goza de enorme experiencia en toda la industria.

En ambas alternativas los condensados recuperados juegan un papel primordial, pues si estos
participaran directamente en la evaluacidén econdmica, es probable que la alternativa 2
resultase favorecida, debido a la enorme cantidad de condensados reintegrados a la corriente

de crudo estabilizado. Sin embargo, en este trabajo no se contempla esta alternativa por lo

siguiente:




Conclusiones y recomendaciones

En primer lugar, el considerar los condensados como un producto independiente,

implicaria la busqueda de mercados para su comercializacidn, lo cual esta fuera del

alcance de las actividades realizadas en la TMDB.

Considerando que se tuviera el mercado, existe un segundo problema, actualmente la

diferencia existente entre la petroquimica bésica y la secundaria es precisamente que la

petroquimica béasica comercializa gasolina de alto octanaje, estc implica, desde el

punto de vista politico, continuar con ¢l dominio de la petroquimica basica que de otra

forma pasaria a ser parte de la petroquimica secundaria.

Finalmente, mi recomendacion es implementar el procese de Estabilizacién con Temperatura

y Vacio, debido a que las pruebas experimentales realizadas indican que las condiciones de

operacidon son menores a las obtenidas a través de la simulacion de procesos. Ademas, este

método es flexible y puede implementarse de manera modular si se cuenta con presupuesto

limitado. Las etapas necesarias para la implementacion del proceso son las siguientes:

1.

Calentamiento de Crudo Ligero y Enfriamiento de la corriente de gas, con el fin de
incrementar la recuperacion de condensados, ademas de lograr 1a deshidratacion
adecuada del crudo ligero, asi como la reduccién de la corrosidn en el gasoducto.
Implementacion del Sistema de Vacio y Estabilizacion de Condensados, con esta
modificacién, se logrard estabilizar adecuadamente el crudo ligero as{ como la
reduccion en el contenido de 4cido sulthidrico.

Calentamiento de Crudo Pesado e Implementacion Total del sistema de vacio, en
esta etapa se lograria mantener el crudo ligero y pesado dentro de las
especificaciones internacionales, en cuanto al contenido de agua y H2S.
Deshidratacién electrostatica del crudo pesado, con ésta ultima implementacidn, se
tendria €l crudo deshidratado, estabilizade y cumpliendo con las especificacione

de presion de vapor verdadera.




Apendice 1

Resultados de Simulacién de la Situacion Actual



ADPCNGICES

Resultados de Simulacion
Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Temperatura C 38 48 3792 38 38 48 48 4201 42 01 9772
Prasion  KG/SQCM 453 4.53 279 1.47 1.17 117 117 117 1.17 117 2.14
Frac Vapor 0 0 oo 1 0 1 0 1 1 1
Flujo MasicoKG/HR 4 26E+06| 4 30E+08| 4 26E+08| 30985.682] 4 23E+06| 21298.784] 4.28E+08| 52284.476] 52284476 0| 52284 476
Flujo Mclar KMOL/HR 14059 492| 11445577 14066.76 810831] 13255 929 515.498]  10830.079 1326.329 1326.329 0 1326 329
Fluvo Volum,CUM/HR 5047 277 4737.664 6454 798 18029.841 5033.228] 11833.766 4604 303/ 29875.869| 29875869 O 13026 543
Fraccion Mol
H20 0.0201421 0| 0.0204726 0058267 00181608 0 0| 0.03562086] 00356208 0] 00356:206
co2 0.0020548] 00015219 0.002054( ©00293936] 000C03817] 00276367] 0.0002902] 0.0287108| 0.0287108 0] 00287108
H28 0 0067748| 00120606] 00067787 00741608| 00026571 0.1551738] 00053108 0.1056478] 0,1056478 0[ 01056478
N2 00000696 0.0000421 0.00006896| ©.0011637| 0.0000026] 00008963] 0 0000018[  0.0010598; 6 0010598 0| 000610598
C1 0.0109808 0008635 0.0109757 0168109 0.0013843| 0.1278814] 00009167 0 1524738f 0.1524739 0f 01524739
c2 00206219] 00150694] 0.0206159f 02284581 0.0079028 0.2062542 0.0060525| 02198282 0.2198282 0| 0.2198282
C3 0042192 0.0345434] 0.0421857} 0.2665014] 0.0284648| 02751904 0.0231937( 02608785 0.2608785 01 02698785
1C4 0 0109922] 0.0083834] 0.0100911 0.0367468f 00094157 0.0357778] 0.0070914| 0.0363702| 00363702 0;  0.0363702,
C4 0 0355278| 0.0328754 0.035526 0.0933401  0.0319881] 0.1060844] 0.0294235 0.088291 0 698231 0 0 098291
IC5 0.0119033] 00134174] 0.09119034[ 00143813[ 00117518] 0.0204922] 0.0130837] 0.0167564| 0.0167564 0| 00167564
C5 0.0130771]  0.0163547[ 0.0130775] 00131389] 0.0130737 0.0200798 0.0168179f  0.0158372] 00158372 0 00158372
[ 0.0065892] 0.0140615 0 0085904 0002577 0.0068359| 0.0066244| 0 0144123] 0.0041501] 00041501 G| 0.0041501
PC220F 0.0880372 0| 0089G112( 00085735| O 0938702 0 0] 00058526 0.0058526 0] 00058528
PC276F 0.0739125 0[ 0.0738888| 0.0026872 0.078244 0 0| 0.0016428] 00016428 0] 00016428
PC326F 0 0798986 D[ 0.0798899] 00010437) 00848915 0 6 0.000638 0 000638 0 0 000638
PC400F 0.1563946 0| 01563265) 00004127 0.1658634 0 G| 00002523 0.0002523 0]  0.0002523
PC500F 01138107 0y 90.1137535] 0.0000307] 0.1207096 [ 0] 0.0000187| 00000187 0| 0000G187
PCS598F 0.08937 0 0.089324 0.000002] 0.0947876 0 0] 0.0000012] © 0000012 o[ Doooo2
PCB99F 0.0638147 0 0.0637817[ 0.0000001] 00676831 0 0] 00000001 © 0000001 0f 0.0000001
PC799F 00476729 O] 00476482 0| 00505628 0 0 0 0 0 0
PC897F 0.0353174 0| 00352002 0| 00374583 0 0 0 [ 0 0
PC1199F 0 0698413 0]  0.0698052 0 0074075 0 0 Q0 0 Q 0
PC221F 0[ 00804508 0.0000166| 0.0000019| 0.0000175( 00123387| 00836632 0.0047988] 00047968 0 00047968
PC275F 0] 00655894 ¢ 0000121) 0 0000005| 0.0000128 0.003623| 00685119 0 0014084| 00014084 0| 00014084
PC325F 0] 00640157 00000098] 0.0000001 ©.0000104] 00013359 0.0669749] 00005193| 00005193 6 0.0005193
PC400F2 0 0127967| 0.0000109 O 0.0000%16) 00005767 0.1339751]  0.0002242| 00002242 0f 0.0002242
PC500F2 0] 0.0068173[ 0,0000016 0 0.0000017 0.00005| 0.1013812} 0.00004%4] 00000194 0| 00000194
PC601F 0 0.085502)  0.0000001 0y 0.0000002 00000041 00895344  0.0000018] 0.0000016 0f 00000016
PCBYEF2 0] 00720138 0 0 0] 0.0000003 007541 00000001] 0.0000001 0[ 0.0000C0%
PCT98F 0] 00553682 [i] 0 0 0 00579795 0 0 0 0
PCBIOF 0]  0.0412298] 0 0 0 0| 0.0431743 0 0 0 0
PC1381F 0f 01560815 0 0 0 0| 01634428 0 0 0 0
Volumen Estandar @60
Liquido BBL/DAY I 757000 700000 755524 26 747553.03] 693663 53 i [
Vapor MMCUFT/DAY | 2.96 16 28 i 10.35 26.63] 2663 [ 26 63
Ofras propiedades
PM promedio 303.2823 375 9103 303.1567| 38 2147573 319 3614 41.3168879 301 6908| 39 4204485| 39.4204485 39.4204485
Densidad GM/CC 0.8365241] 09081501 0.6606586] 00017186 08410969| 0.0017998] 0.9120013] 00017501] 0.0017501 0.0040137
Gradas AP! 34.8457324] 21.0141373; 34 8473448 182 7102 33.7650947 187 4191| 20.1862819 184.6284 184 6284 184.6284
Flujc H20Q BBL/DAY 7716133 784 6798 128 7297 655.9501 128.7297 128 7297 128 7297
PVV @ 38C PSI 50.6057236%] 38 4842555| 50.6065818 938 0878( 16 6872179 736.4576] 14 0425645 854.322 854 322 854 3213
Conc H28 MGIL 637.341 993.0373 503.4784 113.68674 238.5042 230 3809 421.4477 159 8507 152.8507 366.6114




APCNACES
Resultados de Simulacion

Corriente 12 13 14 15 16 17 18 19 20 2 22
Temperatura C 55 55 55 94 86] 55 55 55 97 56 38 38 38
Praslon  KG/SQCM 279 2.79 2,79 5.8 525 5.25 525 10 88 1.03 103 1.03
Frac Vapor 1 1 0 1 0.995 1 0 1 1 0 [}
Flujo MasicoKG/HR 52204 478| 52284471 0.005| 52284.471| 52284.471 51861.76 422 71 51861 76 2732.612 4 23E+06 4226956
Fiujo Molar KMOL/HR 1376.329 1326.329 0 1326 329 1328 329 1319.061 7.267 1319 061 68,851 12082.448 234 63
Fluvo Volum,CUM/MHR 12811.507]  12011.507 [1] 7134.963 BG77 355 6676.788) 0.567 3563177 1738.269 5023.479 4.309
Fraccion Mol
H20 0.0356206{ 0.0356206] 00000003] 0 0356206{ 0.0356206f 00321813| 0.6598653| 0.0321813} 0 0888035] 00000002 0900992
Cco2 0.0287108| 0.0287108] 0.0006894] 00287108} 00287108 00288665) 0.0004478( 0.0288665| 00230228] 00002683, 0
H2S 0.1056478]  0.1056478 0007277] 01056478] 01056478) 01082043] 0.0046355( 0.1062043] 00725428] 0.0023336 0 000008
N2 0.0010598| 0.0010598( 00000057 00010598 00010588| O0GOT10656) 00000037 0.0010656| 0O0003674] 00000007 1]
Cc1 01524739 0.1524739| 0.0025048] 0.1524739 0.1524739| 0.1533048| 0.001668%] 01533048] 0 1107875] 0.0008074 1]
7] 0 2198282| 0.2198282 0014498F 0 2198282| 0.2198282 0220989| 00091403 0220989) 0.2221943| 0 00BI068 4]
C3 0 2698785] 0.2698785( 0.0484519] 0.2698785| 0.2698785| 0.27119%8| 0.0300608] 0.2711998) 0 2874243 0.027604 0
IC4 00363702 0.0363702| 0.0146601} 0.0363702| 00363702 00365212] 0.0089633] 0.0365212 0.04086%]  0.0084191 1]
C4 0 098291 0 098291 0 052859 0.098201 0088201|  0.0986552 003218] 00986552 0.1043854| 00321838 [i]
IC5 0 0167564] 0.0167564] 0.0201157] 0.0167564] 0.0167564) 0.016¥822] 0.0120695] 0.0167822 0.0162335] 0.0119408 1]
C5 0 0158372] 0.0158372( 0.0231306| 0.0158372[ 00158372] 0.0158483] 0.0438246| 0.0158483] 0.0148498 0013301 G
C6 G 0041501]  0.0041501| 0.0153545] 0.0041501( 0.0041501] 0.0041235[ 0.0089669] 00041235{ 00029215] 0 0069805 0
PC220F 0 0058526] 0.0058526] 0.0885721] 0.0058526] 0.0058526] Q0066716) 0.0387108]| 0.0056718] 00108658] 0.0960119 0
PC276F 0.0016428] 0.0018428]  0.0534515] 00016428] 0.0016428] 0.0014979| 00279338 00014979 0.0030493 0.080061 0
PC326F 0.000638 0 000638]  0.0542847 0.000638, 0000638 00005073 0.0243661]| 0.0005073| 006011838 0.0866695 0
PC400F 0.0002523] 0,0002523] 00961335| 00002523F 0.0002523| 00001175 0.0247081 Q0001175]  0.0004677 0.168747 0
PC500F 0.0000187F  00000187] O 0604614] 0.0000187]  0.0000187] 0.0000018] 0.0030944| 00000018| 00006347 9.1235376 0
PC598F 0.0000012] 00000012F  0.0404038] 0.0600012]  0.0000012 0| 0.0002228 0] 0.0000023] 0.0970084 0
PC699F 0.6000001f 0.0000001; 0.0239108{ 00C00001| 0O 0000001 0 0.00001 0] 9.0000001] 00692689 1]
PCT99F 4] 0f 00123017 0 0 0| 00000002 0 0] 00517474 ]
PCS97F \] 0] 00020219 0 0 Y] 0 0 0 0 038336 Q
PC1199F G 0 0 0 0 0 0 a 0l G 0758108 0
PC221F 0.0047968] 0.0047968| 0 0569208] 00047968 00047968| 0.0046463; 00321145 00046463 0.0000021] 0000179 0
PC275F 00014084 00014084| 0.0445615] 0.0014084| 0.0014084] 00012875 0.0233508| 040012875 0 0000005f 0.0000131 0
PC3I25F 0.0005193[  0.0005193 004187} 0.0005193| 00005193{ 00004174] 00180046 0.0004174] ©.0000002] 0.0000107 0
PC400F2 0.0002242| 0.0002242[ 00791411 00002242 00002242 00001087 0.0211749) 0.0001087 0| 00000119 0
PC500F2 00000194] ©000600194| (.0558056) 0.0000194| 0.0000194f 0.0000021] 0.0031737( 00000021 0] 0.0000018 0
PC6O1F 0.0000016) 0.0000016] 0.0460076) 00000018] 0.0000016 0] 0.0002803 1] 0| 00000002 0
PC6IGF2 0 0000001 0 0000601 0 0361032| 900000001 0.0000001 0| 00000188 Y 0 0 0
PC798F 0 0]  0.0237415 0 0 o] 00000008 0 0 0 0
PCB99F 0 0] 0.0045936 0 0 0 [ 0 0 [ 0
PC1381F 0 ] 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Yolumen Estandar @60
Liguide  BBL/DAY 0 0 82 18 82 18 746097.03 653032
Vapor  MMCUFT/DAY 26.83 26.63 26 63 26 48 26.43 26.48 1.38
Otras propiedades
PM promedio 39 4204485] 39.4204452 215.451| 39.4204452| 39.4204452| 38.3171694| 56.1653344] 393171694] 38.6887078 326.3067| 18.015409
Densidad GM/CC 000404941 00040494 0.7783018| 0.0073279] 0.0078301( O0.0077675| 0.7451728] 0.0145548 0001572| 0.8413433] 0 9808908,
Grados API 184.6284 184.6284| 43 7450463 184.6284 184.6284 1857167 511111759 186.7167 170.9025| 33.7001912] 10 0050108
Flujo H20 BBL/DAY 128.7267 128.7297 0 128 7297 128.7297 115.6632] 13 066516 115.6632| 16.6597063| 00063138 539,302
PV @ 38C PSI 854 3213 854.3213| 30 0493258 854.3213 854.3213 857 1104} 556649275 857 1104 690.1235] 14.,6999689| 3 2600156
Cong H25 MGIL 365 8777 369.8777, 885 9303 669.3348 715 20652 715 084 2024.002 1330.064] 97 9289111 205 088] 14 8819303

T

91




Apondices
Resultados de Simulacidon

s
Corriente 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura C 45 45 35 35 35 35 5148
Presion  KG/SQCM 1403 1.03 1.03 077 077 077 077 279
Frac Vapor 1 0 1 0 1 0 0.03
Flujo MasicoKG/HR 1010.811 4.26E+06 o 2443.476 4.22E+06 1386 828 4.28E+06 42272
Flujo Molar KMOL/HR 24.055]  10806.024 0 56 262] 12806 186 32791 10873.233 7 267
Fluve Volum, CUMHR 621.416 A681.754 0 1883 507, 5005.815 1098 281 4644779 2634
Fraccion Mol
HZO 0 0 0] 00000412 0 0 0] 06598592
[el4]] 0.0245562]  0.0002367 0} 00199569 0.0001824] 00208611 0.0001745] 00004478
H2S 0.156916] 0 0049765, Of 00786314 0.0020007] 0.1588817] 0 0045124] 0.0046355
N2 0 0004578] 0 00GOD0B 0] 00001279 0.0000002] OQCOJ1887| 0.00000021 00000037
Ci 0 1062996] 00006842 0]  0.0818128| 0.0004548 0084098)  0.0004327) 00016681
G2 0 2090651] 0.00656047 0| 0.2425028 0.006879| 02181745) 0.00490637( 00021404
c3 0.2674762] 0.0226108 0| 03418351( 00262331] 0.3026598| 00217662] 0.0300612
IC4 0.0374843] 0.0070244 0{ 0.0404934; 00092443 0.0387192| 0.0069288| 00089634
[+7] 0 1108265 0029244 0] 0 %264506] 0.0317725 0.1127282{ 00289922] 00321905
fCH 0.0212787]  0.0130656 0] 0.0196274)| 00112073 0.021008F  0.0130417] 00120607
C5H D.0207755| 0.0161689 0] 0.0179031 0 013281 0G20232] 0.0161566) 00138240
c8 0.0067758] 0.0144231 0] 0.0034861%| 0.0069957| 0.0063279] 00144536 0.00895671
PC220F 0 Q 0] 0.0128279] 00963748 1] 0] 0.0387113
PC2T6F 0 [{] 0| 0.0035527] 00803948 G 0 0027934
PC326F 0 0 0] 0.0013624] 0.0870416 [1] 0 0.0243665
PCAQGF 0 [4] 0] 00005282] 01704853 0 0]  0.0247085
PCS00F 0 0 0 0.0000382] 01240764 0 0] 00030948
PC50BF 0 0 0] 6.0000024] 0.0974316 0 0] 00002229
PCB39F 0 0 0] G.0000001| 0.G695711 0 o] 00000101
PC798F [i] [i] 0 0| 0.0510732 0 0] 0.0000003
PCBS7F [i] [i] 0 0]  0.0385032 0 0 [i}
PC1199F 0 0 0 0f 007681413 [i] 0 [i]
PC221F 0.0125159] 0.0838201 0] 0.0000025 0.000018 0.011351 0.08403586] 0.0321151
PC275F 0 0036329, 0 068655 0] 0.0000006{ OO0000i31] 00031685 0.0688525] 00233512
PC325F 00013252] 0.0671167 0] 0.6000002} 0.0000107] 000111471 0.0673157 0.048005
PC400F2 0 0005627  0.1342694 0 0] 0.0000119] 00004479 0.134673| 0.0211752
PC500F2 0.0000477F G 1016047 Q 0| 00000018] 0.0000352 0901911 0.003t739
PCEBOIF 0 00DOO37E  0.0897318 0 0| 0.0000002] 00000025( 0.0800024] 0.0002804
PCEIRFZ 0.0000002] 00755763 0 1] 0] 00000G02[ 0,0758042| 0.0000187
PCTO8F ol 0.05881074 0 0 0 0l 00582826} 0.0000009
PCBOOF 0] 00432685 0 0 1] 0 00434 [i]
PC1381F 0] 01638033 0 Q 1] 0j 01642673 0
Volumen Estandar @60
| Liguido BBL/DAY 5933654.48 ] [ 745382 51 [ 692053 99 7%3_5]
{ Vaper  MMCUFT/DAY 048 | 1.13] 0.66] 0]
Ofras propiedades
PM promedio 42.0247731 392.462 43 4300712 327.5408] 42.2931063 393 5181] 58.1662736
Densidad GM/ICC 0.0016268] 0.9142301 0.0012973 08438241 0.0012627| 0 9212002] 0.1604926
Grados AP 184.4808] 20 1474783 170 8667| 33.6208444 183.5872|  20094505] £1.1110833
Flujo H2O BBLIDAY 0.0063114| 0.0000022 13 0665706
PVV @ 38C PS) 652 1893 12.5702046 §43.3344| 11.6558048 580.5442] 11.6480843] 55.6646667

Conc H2S MG/L 207 0216 396.0991 80.0515386 175.6711 161 6728 360.0159 435 91g




Apendice 2

Resultados de Simulacion del Caso Base



Aapelldives
Resultados de Simulacidn

Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 i
Temperatura C 37 48 3593 37 37 48 48 4299 4299 104,74
Presion  KG/SQCM 453 4.53 1147 117 117 1.47 117 117 147 17 343
Frac Vapor 0 0 0.053 1 0 1 0 1 1 1
Flujo MasicoKGHR 3309007.68 477675554 3300630 27 2322569 3286404 61 28312.81 474844275 51538 5 51538 5 0 51538 5
Flujo Molar KMOL/HR 11232.75 12073 52 11267 15 611.03 10656 12 709 96 12263.56 1320 69 1320.99 0 1320 99
Fluve VolumeCUMMHR 3950 .69 525942 17011.79 13543 91 3980317 162B88.76 5203.5 20840 65 20840.85 0 12083 86
Fraccion Mol
H20 00500142  0.0215636  0.052912&  0.0551989 (0527815 00979728 0.0171402 0.0781875 (00781875 0  0.0781875
co2 00019922 00014891 00015881 00299721 (0003814 0023093 Q0002384 0.026275 0026275 a 0.026275
H28 0.0065731 Q0118005 O 0065531 DAO748709 (00026352 01363798 00045884 01079327  0.1079327 0 0.1079327
N2 00000874 Q0000412 Q.0000672  0.0011936  (.0000026 0.0007279 00000014 00009433 00009433 0 00009433
Cc1 0 0106458 0006492 0.0106133  0.1720515 C.0013563 0.1057591  0.0007452 0.136423 0 136423 0 0 136423
c2 00198932 00147445 0.019932Z2 0.2312363 C.0078159 0179837 0.005187  0.2036119 02036119 0 0.2036119
C3 0.0400057 (0337985 (0407802 02853644 00279031 0.2540862 0.0210457 0 259303 0 259303 0 0 259303
Ic4 00106571 0082027 (.0106246 0.0361626 000891602 0.0343443 0.0066893 0.0351853 0.0351853 G 0.0351853
C4 003444468 (.0321665 (0343396 00915197 0.0310608 0 1028608 0.0260688 00976687  0.09786B7 0 00976687
IC5 00115404 0013128 0.04115052  0.0130001  0.0113627 00202673 0.0127147 00173637 00173637 0 00173637
C5 00426784 00160021 0.0126398 00127578 0012633  0.019%25%  0.0157749 00166008 001668088 0 0.0166098
cé 0.0063883 0.0137583  0.0063688 00024864 00066814 0 0066294 0014171 0.004713 0.004713 0 0.004713
PC220F 0.0863229 0 0.0860594 00091987 00904667 0 0 00042549  0.0042549 0 0.0042549
PC276F 0.0716592 0 00714406 00025712 0.075389G 0 0 00011893 00011893 0 00011893
PC326F 0.0774628 Q0 00772264 0000995 00815975 0 0 00004602  0.0004602 0 0.0004602
PCAQOF 0.1516267 Q 0.151164  0.0003943  0.1598004 0 0 G ooo181 0.006181 0 0.600181
PC500F 0.110341 0 0.1100042 00000288 0.1163103 0 0 000DO133 00000133 0 0.0000133
PC598F 0.0866455 0 0.086381 0.000001%  0.0913341 0 0 00000008 00000009 0 0.0000009
PCEHSOF 0.0618692 0 00616803 00000001 00652971 0 0 o 0 0 ¢
PC795F 0.0462195 0 D.0460784 0 0.0487206 0 0 0 o ] 0
PC8S7F 0.0342407 0 00341362 0 0.0360936 0 0 0 G 0 0
PC1199F 0.0677121 0 0.0675054 0 00713762 0 0 0 @ 0 0
PC221F o 0078716  0.0000001 0 0.000000% 0.0123943 0.08258555 00066613 00086613 0 00066613
PC275F 0 0.064175 00000001 0 00000001 00036437 Q0676793 0.0010583 00019583 0 50019583
PC325¢F 0 00626353 0.0000001 0 0.0000001 0.0013442 00861835 00007224 00007224 0 00007224
PC400F2 0 01252075 0.0000002 0 00000002 0.0005805 0.1324224 0000312 0000312 0 0000312
PC500F2 0 00847206 000CO00M 0 00000001 OCQODS04 Q1002107  0.0000271  0.0000271 0 00000271
PCBO1F 0 0.0836583 0.0000001 0 0.0000001 0.000004  0,0885012 00000022  0.0000022 0 00000022
PC6YSF2 0 00704607 Q 0 Q0 000c0003  0.0745395 00000001  0.0000001 0 0.0000001
PC798F 0 0.0541742 0 1} 0 0 00573105 0 0 0 0
PCBY9F 0 0.0403407 0 0 0 0 0.0426761 v} 0 0 4]
PC1381F 0 01527158 4] 1] 0 0 0.1615568 0 4] 0 V]
Volumen Estandar @60
Liguido BBL/DAY 587296 777100  580435.12 580218.93 768934.38
Vapor  MMCUFT/DAY 11.92 12.27 14.25 26.52 26 52 26 52
Otra propiedades
PM promedio 294 5656 368.1928 2637416 38.0107518 308 4054 39.8795081 387.1884 39.0151043 390151043 39.0151043
Densidad GM/CC 08375145  0.0082287 01945491 00017148 08419844 00017382 0912548 00017271 0.0017271 0.0042651
Grados AP! 34 7994082 210025167 33.7620723 33.7376774 20.0851063
Flujo H20O BBLIDAY 1530 753 762 2637 540,225 1532.523 572 7396
PVV @ 38C PSI 50 6051309 39.4055562 17.3663687 17.0133347 13.5861042

Conc H2S MG/L 636.9058 092 0753 252.9664 245.1946 366 5586




Corriente
Temperatura C

Presion  KG/SQCM
Frac Vapor

Flujo MasicoKG/HR
Flujo Molar KMOL/HR
Fluvo VolumeCUMHR

Fraccion Mol
H20
co2

Volumen Estandar @60
Liquido BBL/DAY
Vapor MMCUFT/DAY

Otra proptedades
PM promedio
Densidad GM/CC
Grados API
Flujo H2G BBL/DAY
PVV @ 38C PSI
Conc H28 MGIL

12

55

308
0.974
515385
1320.99
11305.94

0.0781875
0.026275
0.1079327
0.0009433
0136423
0 2036119
0 259303
£.0351853
0 0976687
0 0173637
0.0166008
0.004713
0.0042549
0.0011893
00004602
0.000181
00000133
¢ 0000009
o

0

0

0

0 0066613
00019583
0.0007224
0.000312
0 0000271
0.0000022
0 0000001
0

0

0

942
2583

39.0151043
0.0046585
10 2015965
03 5748422
32.3148873
8.1861188

13

55

3.08

1
50915.9
1266.59
11298.21

0.0535578
0.0269774
0.1108181
0.0009685
0 1400701
0 2090551
0.2662345
00361257
0 1002789
0.0178276
0.0170535
0.0048387
0.0043679
0.0012205
00004719
0.0001848
00000131
0 0000006

¢

0

0

0
0.0068381
0.0020097
0.0007408
0.0003186
0 0000266
0.0000015

cCoO oo

25.83

39.5742229
0.0045061

14

55
308

0
622.59
34.4
0.63

0 9994783
( 0000004
0.0000045
[}
0.0000014
0 000007H
0.0000272
00000083
0.000031
0.0000123
0 0000144
0.0000104
0.0000288
0.0000223
0.0000226
0 0000394
0 0000235
0.0000109
0.0000013
0

¢

9
0.0000463
0.0000363
0.0000342
0.0000643
0 0000436
0.0000258
0.0000046
0 0000003
¢

¢

18,1008798
0.9542183
10.2036349
93.6704408
32 3313352
8 2731876

15
140.15
1303

1

50915 9
1286.59
3258 75

0.0535578
0.0269774
0.1108181
0 0009685
0 1400701
0 2090551
0.2662345
0 0361257
0.1002789
0.0178276
0.0170535
0.0048387
0.004367¢
00012205
0.0004719
00001848
0.0000131
0.0000006

0

0

0

0
0.0066381
0.0020097
00007408
0.0003186
0.0000266
0.000001t5

0

[= =]

25.83

39.5742229
0.0156243

231129

00535578
0.0269774
0.1108181
0 0009685
0 1400701
0 2090551
0.2662345
0 0361257
01002789
0.0178276
0.0170535
0.0048387
0.0043679
00012205
0.0004719
G 0001848
0 0000131
0.0000006

0

0

0

0
0 0066381
0.G020097
06067408
00003186
00000266
0.0000015

0

0
0
0

1225 67
23.64

38.5742229
0.0220292
78.0083934
141.3155
134.1359
8207646

17
ar17
103

1

2140 74
54.14
1363.23

0.0854561
0.0235318
00734786
0.0003723
01131328
0.2262932
0.2872515
0.0403875
0 1028192
0.0158746
0.0144967

0002836
00105106
0.0026302
00011376
0.0004474

0000033
00000022
0.0000001

Lol = = R o e N o e e B o O ]

109

39.54141708
0.0015703

18

EYAN) 377

103 1.03

0 0
3274214.94 10049.35
10044.16 557 82
3889 31 10.24

19

00000002  0.2998919
00002777 0
00023092  0.0000081
0.0000008
0.0008292
0.0076777
0.0280549
0.0095008
0.0323991
0 0119695
00133245
00689777
0.0959219
0 079967
0.0865629
0.1695437
01233066
0.0065988
0 0691906
0.051689
0.0382927
0075725
00000002
00000001
0 0000001
0 0000002
0.0000001
3 GGIORO
0

COOo0O0OOOOOoODooC0DOO0C oD OCCOOOOLOOO

0
0
0

576057.28 1515.94

18.0154106
0.9817029
10.0050737
0.0046964 1519.808
14.9015574 3.267229
211.1686 15 0815895

325.982
0.8418498
337199177

20
4792
1.03

1
2385.69
67 67
1502.75

0 110627
0.0173199
0 1338089
0 0002245

0.068441
0 1725866
02712297
00379512
0.1146153
00227809

002244
0 GO74905

CoOooOocoooo O

0.0140195
00041197
00015187
0 000655
0.0000568
0 GGo004s
00000003
o

o

0

41.3681253
(.0015875

21

47.92

1.03

0
4746057.06
12205.89
5188 58

0.0166985
0.0001577
00039774
0.0000004
00004254

0.0043¢6
0.0198636
0.0065416
0 0275591
0 01268671
00157434
00142026

COOOODoCOOoOOoC OO

0 6828793
0.0679786

0.066489

0.133045
0.100683¢
0.0889193

0074892
00576812
0.0428777
0.1623201

768259.55

388 8333
0.9120533
20 0117911
555 3562
11.8437819
318279

APCIMIICES

- Rultaos de Simulacion

22

38

0.77

1
33255
74.44
2513.88

$.0000231
00172808
0.0765783
0 0000847

0.064631
02315739
0.3548878
0 0529006
0.1362734

0.071465
0 0196655
0.00%8817
0.0144539
00040519

0.601571
0.0006194
0.0000458

0000003
00000001

OO0 O OO o0

149

44.6744199
00013219




Corriente
Temperatira C
Presion KG/SQCM
Frac Vapor

Flujo MasicokKGIHR
Flujo Molar KMOL/HR
Fluvo VolumeCUMHR

Fraccion Mol
H20
co2
H25
N2
o4
c2
c3
1C4
Cc4
IC5
c5
Cé
PC220F
PC278F
PC328F
PC400F
PC500F
PC598F
PCBO9F
PCTI9F
PCBA7F
PC1199F
PC221F
PC275F
RC325F
PC400F2
PC500F2
PCB01F
PCBY9F2
PC798F
PCBISF
PCE381F

Volumen Estandar @60
Liquido  BBL/DAY
Vapor MMCUFT/DAY

Otra propiedades
PM promedio
Densidad GM/CC
Grados API
Flujo H2G BBL/DAY
PVV @ 38C PSI
Conc H2S MGIL

3270889 44
8969 72
3885 48

0
0.0001507
0.0018453
0 00C0001
0.000:3528
0.0054015
00256146
0.0091766
00318235
0.0118986
00132772
0.0070008
00965302
00805338
00871975

0.170805
0.1243176
00976223
00697072
00520749
0.038578%
0 0762003
00600002
0.0000001
00000001
00006002
0.0000002
00000001

0

0
0
0
577070 1

328.0824
08418229
33.5858261
0.000C01
10.9999988
161.3751

1215 67
2906
982 23

00879637
C 0154324
0.1383681
0.0001079
0 05680426
0 1841755
0 2888135
0.0395288
0.1975107
00226714
0.0220218
0.0070524

1]

coOoQooCocoo

0
00128225
0.0036261

006129

0 000527
0 000G424
0.0000031
0.0000002

0

0

0

0.58

41 8494248
0.001238

0.77

0
474484109
12176.83
5158.42

0.0165284
0.0001212
0.0036567
0.0000001
00002879
0 0039671
00192219
0.006462%
00274447
00126433
0.0157285
00142197

COQQoDOoOOoOOSoD

0.0830464
0 0681331
0.0666446
0.1333612
01009241
00891314
0.0750707
0.0577188

0.04298
0 1627074

767912.63

3889.60613
0.9198244
199738136
548 3921
110000002
294.1937

0 9004783
0.0600004
0.0000045
0
0.0000014
0.0000079
0.0000272
0 0000083
G 000031
00000123
00000144
0.0000104
0.0000288
00000223
0 0000226
0.0000384
0 0oeH235
00000109
0.0000013
0

0

0

0 0000483
0.0000363
0.0000342
0.0000643
0.0000436
0.0000258
00000046
0 0C00003
0

0

94 27

18.10087986
0.9160433
10,184932

93 6696792

11.0323354
1.5875829
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Apendice 3

Resultados de Simulacion de Ia Alternativa 1



Ry A BN AN
e Simulacion

Corriente 11A 1B 2 4 5 6 6A 68 7 8
Temperatura C 37 65 53 48 82 48.91 48.91 4914 63 39 20 11 BO 11
Presion  KG/SQCM 453 353 353 4 53 253 0663 0.83 6.03 5.03 063 0863
Frac Vapor ] 0007 o001 0 0061 1 0 4] ] 1 4]
Flujo MasicoKG/HR 3 31E+06 4.78E+06  3.31E+06 4.78E+06  4.78E+06 62882 73 3.25E+08 3.25E+H06 4 B68E+08 101251 055 4 G8E+06
Fhyo Molar KMOLHR 11232753 12073.818 11232753 12073518 12073518 1443.008 a780.744 9789744 11103 451 1870.067 11103 451
Fluvo Volum,CUMHR 3950.956 6000.435 ABT5.054 5280419 14607 773 61801.65 3873.017 3873 241 5141244  B7B38.421 5208 293
Fraccion Mol
Hz0 00500142 Q0215636 00500142 00215636 0.0215636  0.1889489 0029535 0028535 00000008  0.1495934  0.0000006
co2 00019922 00014891 00018922 00014891 0.0014881  0.0148104 0 000088 0.000088 000004 00100928 000004
H2S 00065731 00118005  0.00657341 0.0118005 0.0118005 0.0461812 0.0007349 00007349 00009077 0.0784783 00009077
N2 G 0000674 Q0000412 0.0000674 00000412  0.0000412  0.0005203  0.0000006  0.0000006 00000003  0.0002838  0.0000003
Cc1 0 0106458 0.006492  0.0106458 0.006492 0006492 00806627 0.0003253  0.0003253 0000143  0.0441886 (000143
7] 00199932 0.0147445  0.0199932 00147445 00147445 0440183 00022763 0.0022763 00010982 00957688  (.0010082
c3 0.0409057 00337985 00408057 00337985 00337985 0.2419757 0.011288 0011268 00655507 0.201519 0 0055507
Ic4 0.0106571 0 00B2027 00106571 00082027 00082027 00480458 0005148 0005146  0.0024277 0042491 0.0024277
C4 00344446 00321664 0.0344446 00321664 0.0321664 0.1372796 0.0192868 00192868 00116137 0.1541977  0.0116137
IC5 0.0115404 G.013128 00115404 0013128 013128 00281323 00090948  0.0090948 0.007379 0047263 0.007379
C5 00126784 0.0160021 00126784 00160021  (0.0160021 0027155 00105448 0.0105446 0.008887 00523099 0.000887
Ccé 00083883 C0137583 Q0063883 00137583 00137583 0.0064269 O0C063826 00063826 00117015 00259704 00117015
PC220F 0.0883229 0 (0863229 ] 0 00268385 00950808 00950908 Q 0 0
PC276F 00716582 0 0.0716502 0 0 0.0080083 0.0810414 0.0810414 ] 0 0
PC326F 0.0774628 0 00774626 0 0 00032477 0088402% 0(.0884021 4] 0 0
PC400F 0.1516287 0 01516267 Q0 0 00013598 0.1737761 G 1737761 0 0 Q
PC500F 0.110341 ] 0110341 0 0 00001088 0.1265892 0 1265892 4] 0 0
PCEOSF 0 0866455 0 0.0866455 4] 0 00000077  0.0894159  0.0004150 0 a 0
PCHOOF 00618692 0 00618692 4] 0 0.0000004 00709887 0.0709887 0 il 4]
pCruar 0.0462195 0 00462195 0 0 0 00530323 0.0530323 0 0 o]
PCAITF 0 0342407 0 00342407 0 0 0 00392878 0.0392878 o Q 4]
PC1199F 00677121 g 00677121 0 0 0 00776029 00776020 ] 4] ¢
PC221F 0 0078716 o 0.078716 0.078716 0 0 0 00813271 0.0632127 00813271
PC275F 1} 0.064175 o 0.084175 0084175 0 o} 0 00712598 0.0224082 0.0712598
PC325F 0 00526353 ¢ 00626353 00626353 0 0 ¢ 00716262 0.0092523 00716262
PCAGOF2 0 01282075 0 01282075  0.1252075 0 Q 0 01455015 0.0047128  G.1455015
PC500F2 0 0.0947206 0 00947296 00947296 v} Q ¢ 01105993  0.0005037  0.1105993
PCBOF 0 0.0836583 0 00336583 0.0836583 0 0 0 00977397 00000501 00077397
PCESBF2 0 00704607 0 00704807  0.0704807 [} a 0 00823272 00000042 0.0823272
PC798F 0 0.0541742 0 00541742 0.0541742 0 1] 0 00632083 00000002  0Q.0632083
PCaagr 0 00403407 0 0.0403407 0.0403407 a 0 0 0047135 0 0047135
PC1381F 0 01527158 0 (1527158  0.1527158 0 0 0 D.1734365 0 01784365
Volumen Estandar @60
Liguido BBL/DAY 587296  7760V8.39 58608009 777100 768528 11 570193.57 57019357 751801 4 751801 4
Vapor MMCUFT/DAY 1.94 229 1598 28.97 37 55
Otra propiedades
PM promedio 294 5856 368 1928 204.5856 368.1928 368.1928 43.5775281 3315842 331.5842 421 (857 54 14301 4210857
Densidad GMICC 08375144 0.7843044  0.6787633 0.9082286 (3270009 0.0010175 0.8379438 0.83800 090844t 00011527  0.8977037
Grados API 34.7994077 20871603 34 5951541 210025166 20.1179842 32.8333874 328333874 189320137 189329137
Flujo H20 BBLU/DAY 1530.753 762 2636 1530 753 762 2636 762 2597 742 919 787 8341 787.8341 00167498 7622469 0 (167499
PVY @ 38C PSI 506051245 333525758 405184792 39 4956542 15431069 G 8670778  6.8870778 4.383851 4.3838%H1

Conc H2S MGIL 6§36.9057 856.7105 516 18 992 0753 357 1876 367500116 63.2035793 63.3046168 66 81009 55491074 659509002




APCNAICES
Resultados de Simulacion

Corriente 2 10 " 12 13 14 15 16 17 18 19
Temperatura C 74.21 55 87.1 55 543 4185 41.85 961 55 55 55
Presion  KG/SQCM 2.53 218 2.563 218 2.18 103 1.03 343 3.08 308 3.08
Frac Vapor 0957 0.869 0988 0.82 0.844 1 0 1 0.929 1 4]
Flujo MasicoKG/HR 62882.73 6288273 101251.055 1012510656 164133785 14378064 20343144 14370064 14370064 128861,776 14928 828
Flujo Molar KMOL/HR 1443.008 1443.008 1870067 1870.067 3313075 2895.802 417.473 2845 602 2895.6062 2691 105 204.498
Fluvo Volum,CUM/HR 18654.363 15594121 21639989 19017.598 34658.085 73735.046 25671 25561.963 23306.232 23361136 21127
Fraccion Mol
H20 0.1880499 0 1880480  0.1495034 01495034 0.1667351 0.0809968 0.7614187 00809968 0.0809968 00535063  0.44727596
coz 00149104  0.0149104  0.0100928 0.0100928 00121911 0.0139438 0.0000345 00139438 0.0139438 00149868  (.0002184
H2S 00461812 (0481812 00764763 Q0764763 (00632813 00723237 0.0005631 0.0723237 00723237 0.07756280 00033783
N2 00005203 00005203  0.0002838  0.0002838 0.0003868 0.0004425 00000002 00004425  0.0004425 0000476 0.0000015
C1 0.0806627 0.0806627 0.0441886  0.0441886 0.0600749 0.0687202 00001106 00687202 0.0687202 00738841 0.0007656
c2 0.140189 0.140180  0.0057688 0 0957688 0.115116  0.1315841  0.0008032 01315841  0,1315841  0.1411539  0.0056488
C3 0.2419757  0.2419757 0.20151% 0.201519 0.219138¢ 02500004 ©.0050903 02500004 02500004 0.2668028 0 0268804
IC4 0.0480458  0.0480458 0.042491 0.042491 0.0449104 00510258 (.0024936 00510258 0.0510258 0.0538075 00131041
C4 04372796 01372786 01541977 01541977 0.146829 01663668 00113147 0.1663668 0.1663668 01746443 0 0574379
IC5 00281323 00281323 0047263 0.047283  0.0369306 0.043538  0.0069662 0.043539 0.043539 00443835 0.0324268
Cc5 0.027155 0.027155 (0523009 0.052309¢ 00413537 00459837 0.0082394 0.0459837 00459837 0.0463156 00496172
cé 00084269 00064269 00259704 0.0259704 00174582 0.0185108 0.010157% 0.0185108 00185108 00169637 0.0308689
PC220F 0.0268385 00268385 0 0 00116895 00107005 00185492 0.0107005 00107005 0075575  0.0520605
PC276F 0.0080083  0.0080083 0 0 0003488 00022954 00117538 00022854 00022054 00010085 0.0192308
PC326F 0.0032477 00032477 0 0 00014145 0.0005321 0.007535 00005321 00005321 0.00042 00059557
PC400F 00013598 00013588 [ 0 0.0005022 0.0000621 00042697 00000621 0.0000621 00000038 ©.0008291
PC500F 0.0001088  0.0001088 0 0 00000474 0.0000006 0.0003722 00000006 O CODOO0G 0 00000081
PC598F 00000077 0.0000077 0 0 00000034 0 00000267 0 4] 0 0.0000001
PC69OF 0.0000004  0.0000004 0 0 0.0000002 G 00000013 0 0 0 (]
PC799F 0 0 0 g 0 0 V] "] 0 0 0
PCBITF 0 0 0 0 0 0 0 v} 0 0 0
PC11986F 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 Q
PC22iF o 0 00632127 00632127 0.0356804 0.0324345 0.0581944 0.0324345 00324345 00226267 0.1615793
PC275F 0 0 00221002 00221092 00124796 00082354 00419174 00082354 00082354 0.0036223 00689412
PC325F 0 0 0.0092523 00092523 00052226  0.0020061 00275311 00020061 0.0020061 00004613  0.0223351
PCA00F2 0 0 00047128 0.0047128 00026601 0.0002919 D 0190862 0.0002919 (0002919  0.0000184 00038505
PC500F2 0 0 0.0005037 00005037 00002843 0.0000038 ©0022305 0.0000038 0.0000038 0 00000527
PCBOMF 0 0 00000501 0.0000501  0.0006283 0 00002244 o ] 0 0.0000005
PCHBEF2 ¢] 0 00000042  0.0000042  0.0000023 0 00000186 ¢ 0 0 0
PCT98F 0 0 0.0000002 00Q0GOO00Z 00000004 0 ©.0000011 1] 0 0 0
PCB99F 4 Q 0 o 0 0 [ 0 0 ] 0
PC1381F 0 0 0 i} 0 0 ) 0 0 0 0
Vaolumen Estandar @s0
Liquido BBL/DAY 170 32 826.12 694 50 4909.02 5462.81 3785.8 3038 99 3042.37
Vapor MMCUFT/DAY 2772 2517 3709 30.78 56 17 58 14 58,14 54 04 54.03
Oftra propiedades
PM promedio 43.5775281 43.5775281 £4.14301 5414301 49.5412108 40.6582813 487202770 49.6562813 49.6582813 47 8843407  73.002424
Densidad GM/ICC 0.0040169  0.0040325 0.0046789 0.0053241 0.0047358 0.0019501 0.7924652 0.0056252 0.0061458 0.0055161  0.7066185
Grados APl 10.1024955 26.7080433 51.0820171 53.9075304 48.4677524 42.6844788 59.5270629 59.5351304
Flujo H20 BBL/DAY 742919 742.919 762.2469 762.2469 1505.166 639.0468 B66.1191 639 0468 639.0469 392 3394 246.7075
PVV @ 38C PSI 171400352 21.7865266 13.2854882 21.1446604 217301362 13.3087936 30.5650138 30.5807554
Conc H2S MG/ 145.0847 145.6454 2252426 256 302 206.1701 96.7985886 3120767 279.2215 305 0683 304.5187 1114 483




GCorriente
Temperatura ©
Presion KG/SQCM
Frac Vapor

Fiupr MasicoKGHR
Flujo Molar KMOL/HR
Fluvo Volum,CUM/HR

Fraccion Mol
Hz20
ca2
H25
N2
Gt
G2

PCT199F
PC221F
PC275F
PC325F
PC4A00F2
PCS00F2
PC601F
PCE99F2
PCTO8F
PCBYSF
PC1381F

Volumen Estandar @60
Liguido  BBL/DAY
Vapor  MMCUFTIDAY

Ofra propiedades
P promedio
Deansidad GM/CC
Grados API
Fluje H20 BBL/DAY
PV @ 38C PSI
Cone H28 MGIL

20

4215
603

0

20343 144
417 473
25 67

0.7614187
00000345
00005631
0.0000002
0.0001106
0 0008932
0 0050803
0.0024938
00113147
0 0069662
00092394
0.0101579
00185493
0.0417598
0.007535
0 0042697
0.0003722
0.0000267
00000013
0

0

¢
00581944
D 0419174
0.6275311
0.0190862
0 0022305
0 0002244
0.0000186
000000141
0

0

37858

48 7202779
0.7924803
42.6844788
866 1191
13.3987936
312.0827

21

51.71

308

0998
144776 126
3002 808
26544.874

00474206
00158843
00857896
0.0004307
00728947
01661812
0.2784343
00518367
01639257

0.040013
0.0414768
0 0149394

0 006611
0.0008809
0 0001049
0 0000033

o ocoCo

00197884
0.0031644
0.0004033
00000162

oo oooo

1535
51,00

46.6092142
0.005454
10
399.6307
0.9607045
340.6772

22

123.45
1303

1

144778 128
3092 865
7243.629

0.0474206
00156848
0 (857806
0.00043G7
0.0728947
01561812
02784343
0.0518367
0 1639257
0.040013
0.0414768
0.0149394
0006611
£.0008809
000010482
0.0000033
]

0

0

0

a

0
00197884
0 0031644
0.0004033
0.0000162
[}

d

Q

¢

0

0

621

4% B092142
0.0199867

399.6307

1248 44

23

55

12.33
0.709
144776126
3092 898
4424 562

0.0474206
0 0156848
0.0857396
00004307
0.0728947
0.1561812
02784343
00518387
(.1639257

0.040013
0.0414788
0.0149324

0.008611
0.0008809
0 0001049
0.0000033

SO oooQ

00197884
00031644
0.0004033
0.0000162

COO 0 OoC

13319 51
44,01

46 8092142
0032721
102.2493
399 6308
126.8296
2043.871

24

25

1163
0349
144776 126
3002.868
2275.186

0.0474206
0.0156848
{1.0857896
0 0004307
00728947
0.1561812
0.2784343
0.0518367
0.1839257
0045013
00414788
0.0146394
0.006611
0.0008809
0.0001049
0 0000033
0

[= 3w e = R}

00197884
00631644
0.0004033
0.0000162

D oOOo oo

25086.93
217

46.8002142
00636327
125 5292
399 8307
212.4051
3974 723

25

25

1198

1
IG272.742
1033 223
1934 8

00031771
0.0350856
0.1364304
0.0012379
0.1874361
0 2757742

0.261775
0.0249826
Q05968718
0 0066854
00056248
00007818
0.0001038
0 0000048
0.0000002

Lo B o B o B = o N = |

0.0003099
0.000018
0.0000009

cCoDoooo

2075

35 1084167
0.0187475
89443282

2483.08

26

25

11.98

\]
108503.384
2059.675
189.262

0.0696151
0005501
0 060386

00000258

0.01564358

0.0861882

0 2867913

00853078

0 2182241

0.0567316

0.0594618

00220414

0.0098753

0.0013204

0.0001574
0.000G05

COoOOoO Qoo

0 0295597
00047428
0.0006051
0.0000244

DCooooco

28673.45

52 6798451
05732978
126 622
380 6864
218.6065
22387 29

27

1024

603

0133
108503.673
2058 68
173 977

0.069615

0.005501
0.060:3863
0.0000258
00154353
00961883
0.2867916
0.0653081
02102247
00567308
00594814
0.0220414
0.0098753
00043204
00001574

0.000005

L= i o o o }

0.0205597

0.004743
0 0006051
0 GGeo244

coocooo

25383.18
561

526798626
0.092424
118 2674
390 6873
158.3016
3610.772

28

§5.25
603

0

14928 828
204,498
21,131

0.4427596
0.0002184
0 0033783
0 000G015
00007656
00056488
0 0288804
0.0131041
0 0574379
0.0324268
0.0418172
003885689
0 0520605
0.0192308
0 0059557
(.0008291
0 0000081
0 (0CO001

0

0

¢

a
0 1615793
0 0689412
0.0223351
0.0038905
00000527
0.0000005

0

oo o

3042,37

73002424
0 7065019
59 5351304
246.7075
30.59807554
1114299

Resultados d

29 30
17 11 19.6
6.03 6.03
0.125 1
143775.646 1569414.35
2681 651 401793
1467 915 1528.859
02057686 0 0CBBBOT
00042472 (2,0203582
00467259 0 14089
0.00002  0.0001275
00119308 0.0662678
00744486 0.2568299
0.2232699 0.356339
00515483  0.0379668
01722161 00821355
00471302  0.0107408
0.0502822 00080684
Q0214746 0.0013808
0.0144426 00002714
00043114 0.0000263
0.0017481 0 0000037
G 0007317 0 0GO0NOGO3
0 0000586 o)
0.0000042 0
0.0000002 0
] 0
0 0
] ¢
0044085 ¢ 0008185
00154259 00000973
0006454  0.0000148
00032867  0.000001%5
0.0003513 0
0000035 a
0.000¢029 0
0.0000002 0
Q 0
) Y]

31447 49
671 807
53.6146062 39 6083025
0.0879455 00104003

08 7314286
1503 513 7.2D13767

134,7725
2809 257 1261.94
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Apéndices
Resultados de Simulacion

Carriente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 4
Temperatura C 196 19.6 20.31 75 7672 118,19 46.36 4139 41.72 4859
Presion KGBQCM 5.03 6.03 1703 16 33 16.03 17.53 11.98 16 83 503 5.03 1.03
Frac Vapor 0 0 0 0056 1 0 1 0 0 ]
Flujo MasicoKGIHR 117967.654 0894 122 117967.654 117067.654 20041315 88026 257 66214.057 88026.257 88026257 3 33E+06 0
Fluje Motar KMOL/HR 1730 694 549.163 1730.694 1730.604 648.887 1081.805 1662 14 1081 805 1081 805 1087155 ¢}
Fluve Volum,CUMHR 191.144 9.907 191.362 353.159 801.302 169 978 3358.562 140.795 140 928 4014 45 0
Fraccion Mol
Hz20 0.0000001 0988991 0.0000001 000CGGOT  0.0000003 0 00019516 0 4 00265961 i}
co2 00018542 0 00018542 0.0018542 0.0049454 0 00240116 D 0 0.0000793 0
H2S 0 0396631 0.06009 00396631 0.0396631 0.105427 0.0002168 01244706 0.0002168 00002168 O 0006833 ¢
N2 0.0060014 0 0.0000014 0.0000014  (0.0000037 0 00007618 0 0 00000008 0
c1 0003102 ¢] 0.003102 0.003402  0.0082738 0 01183227 ] 0 00002928 0
c2 0 0557309 9 00557309 0.0557309 0.1481818 00002772 0.2265544 00002772  0,0002772 00020774 0
c3 0.2632237 0 (.2632237 02832237 044107 01565478 0.3309324 01565478 (,1565478 00257245 0
ic4 0.0710584 0 0.0710584 00710584 00822462 00763441 0.0393574 00763441 00763441 00122307 0
c4 0.2454542 0 0.2454542 0.24548542 01701683 02008121 01022067 02908121 02906121  0.0462858 0
IC5 0 0705335 0 00705335 00705335 00256377 00974629 00139964 00974629 0.0974629 00178881 0
C5 0.0758056 0 00758056 00758056 0.0235872 0.1071272 00125538 01071272  0.1071272 00201553 4]
Cc6 00329538 0 0.0320538 00320538 00048189 00498208 0.0023391 0.0498206 00498206 00107059 ¢
PC220F 0.0223154 0 00223154 00223154 00012072 00349766 0.0005204 00349766 00349766 0.089109 0
PC276F 0 0066743 0 00066743 0.0066743 00001547 0.0105849 0.0000626 00105849 D 0105849  0.0740304 0
PCI26F 0 0027077 0 0Qo027077 00027077 0.0000282 0004315 0 000011 0.004315 0.004315  0.0800347 0
PC400F 00011337 0 90.0014337 00011337 00000034 00018118 0.00000%3 00018118 00018118  0.15666842 0
PCEOCE 0.0000807 0 00000907  0.0000807 0 0.0001451 0 00001451  0.0001451 0 1140071 4]
PCG98F ¢ 0000085 0 0.0000065 00000085 0 0.0000103 0 00000103 00000103  0.0895243 0
PCBI9F 0.0000003 0 00000003 G 0000003 0 00000005 ¢ 0.0000005 00000005 00639248 0
PCT99F o] 0 0 0 0 0 0 o] 0 00477551 Q
PCB97F 0 0 4] 0 0 [ 0 0 0 00353784 4
PC1198F 1} 0 Q 0 0 0 0 0 0 00695618 0
PC221F 0.0681188 0 0.0681185 00681186 00035600 01068361 0.0015675 0.1068381 (¢ 1068361 0.010631 0
PC275F 0.0238794 0 00238794 00238794 00005543 0.0378703 Q0002249 00378703 0.0378703  © 0027684 0
PC325F 0 0095969 0 0.0009969 0.0099969 0.0001064 0.0158235 00000416 0.0159295 0,0159295 0001585% 0
PC400F2 0 0050923 0 0.0050823 0.0050923 00000157 0.0081373 0.0000061 0.0081373  (.0081373 00008097 0
PCH00F2 0.0005443 0 0.0005443 00005443 0.0000003 00008706 00000001 00CC8706 00008708 O 0000866 0
PCB01F 00000542 4 0.0000542 00000542 ¢ 00000867 ¢ 00000867 00000887 0 0DDOGBB 0
PCBY9F2 0 0000045 0 00000045 00000045 0 00000072 ¢ 00000072 00000072 00000007 0
PCT98F 0.0000003 0 00000003  0GOOOOG3 0 00000004 0 0.0000004  0.0000004 ¢ 0
PCBI9F 0 o] 0 0 0 4] 0 0 0 0 0
PC1381F ¢ o) o 0 0 0 0 0 0 0 G
Volumen Estandar @60
Liquido BBL/DAY 29006 06 1496.59 29096.06 27820.69 20462.15 13.82 20462 15 20462,15 590655 71
Vapor  WMMCUFT/IDAY 1.85 13.03 33.76
Gtra propiedades
PM promedio 68 162041 18.0167265 68.162041 €8,162041 46.1425498 81.3697661 303636932 813697661 81,3687661 306.6859
Densidad GMICC 06471664  0.9987028 0.6164643 03340353 0030204 0.5173681 0.019715  0.6252082 06246188 0.8305374
Grados AP! 104.3743 10 0561997 104 3743 1020183 85.8614812 104648 858614912 858614912 34.2334036
Fiije H20 BBL/DAY 0 0005608 1496 195  0.0005608 0.00056808 0.0005608 8.944889 787.8341
PV @ 38C P8I 1269687 19.8361504 126.9685 1154163 50.5631216 146 0541 508531216 505531218 110963223
Congc H2S MG 12239 68 170 0405 1222576 B6G24.608  2352.007 47.0208561 2124 G668 56 7669963 56.7134839 63 0688028




Corriente
Temperatura C
Presion  KG/SQCM
Frac Vapor

Flujo MasicoKGHR
Flujo Molar KMOL/HR
Fluvo Volum,CUMMR

Fraccion Mol
Hz20
coz
H2S

PC1381F

Volumen Estandar @60
Liquido BBL/DAY
Vapor MMCUFT/DAY

Oftra propledades
PM promedio
Densidad GM/ICC
Grados API
Flujo H20 BBLIDAY
Py g 38C PSI
Cone H28 MG/L

42

45

1.03

0

3 33E+06
10582412
3687 534

0.0000003
0.0000814
0.0007019
0 0000006
0.0003009
00021342
0.0264273
0.0125649
0.0475504
00183768
0.020706
00109984
0 0915437
0.0760531
0.0822215
0.1808447
0.117122
00219763
00656714
0 0490599
0 (36345
0.0718733
0 0108215
0038714
00016284
00008319
0 000082
0.0000089
0.0000607
0

0

0

589867.92

3145731
0832749
34.2713198
00074301
11.4348727
63.3289742

1.03

G
5208.911
289 138
5348

0.9999973
i}

0.0000027

COCOoOOoOoOCOo0O00ooOOLOoOCooDDoooOLDOoODOD0

787.83

18 0153238
0.9740178
10 0017035
787.8248
19725621
50230876

80 32
6.03

0

4 GBE+08
11103.451
5207.241

0.0000006
000004

0 0009077
0.0000003
0.000143
00010982
0.0055507
00024277
00118137
0.007379
0.009887
0.0117015

[= BB B o R v B e e B o ]

0.0813271
0.0712598
00718262
0.1455015
0 1105993
00977307
0 0823272
0 0632983

0047135
0 17843865

7518014

421.0857
0.8978851
18 9329137
0.0167499
4.383801
65 9642299

45

63.42
4.03

0
4.B8E+0B
11103.451
5141672

0.0000006
G 00004

0 0008077
0 0000003
0.000143
0.0010082
0 0055507
0.0024277
0.0118137
0007379
0 609887
0.0117015

OO C OO oo

0.0813271
0.0712598
00716262
01455015
0.1105993
0.0877397
00823272
0 0632983

0047135
0.1784365

751801.4

421 0857
0.9093353
18.9320137
0.0167499
4.7476202

66.8054309

46

4,03

o

CoO0CQOoOOCC0Oo 0O OO0 D0CODOOEC
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Apendice 4

Resultados de Simulacion de la Alternativa 2



Corrlente
Termperatura C
Presion KG/SQCM
Frac Vapor

Flujo MasicoKGHR
Flujo Molar KMOLUHR
Fluvo VolumeCUM/HR

Fraccion Mol
H20
co2

PC400F2
PCEO0F2
PCBOIF
PCGS9F2
PC798F
PCBI9F
PC1381F

Volumen Estandar @6¢
Liquide BBL/DAY
Vapor MMCUFT/DAY

Ofra propiedades
PM promedio
Densidad GMICC
Grados API
Flujo H20 BBL/DAY
PVV @ 38C PSI
Conc H25 MG/L

1

37

4.63

0
3309007.68
11232.75
3950 99

0.0500142
0 0019922
0.0065731
00000674
00106458
00195932
0 0409057
0.0106571
0.0344448
00115404
00126784
0.0063883
0.0863228
0 0716592
0.0774628
01516267

0.110341
0.0866455
0 0618682
0.0462195
00342407
0.0677121

CooOooocooodo

587296

294,5856
08376144
34 7984092
1530 754
50 6051681
636.9048

2

48

4.53

0

4776755 46
12673.52
5250 42

0.0215636
0.0014891
0.0118005
00000412
0 C06492
00147445
0.0337485
00082027
0.0321665
0013128
00160021
0.0137583
0

COOoOoOoOCO0O0

Q078718

0.064175
00626353
(1252075
0.0947286
0.0836583
0.0704607
0.0541742
0.0403407
0 1527158

777100

368.1927
09082286
21.0025202
762 2634
30.4956963
992 0737

3

65

3.5

0.022
3300007.68
1423278
6018.66

0 G500142
00019922
00065731
0.0000674
0.0106458
0.0196932
0.0408057
00106571
00344446
0.0115404
0.0126784
0.0063883
00863228
0.0716592
0 0774628
0.1516287
0110341
0 0866455
0.0618692
00462195
00342407
00677121
b}

i}

0

0

1]

584583 81
497

204 5856
0.549773
343742742
1480.165
329838772
467.6204

76.43

8.03

0
3229077.67
9393 04
3942.92

0.0000008
0.0000963
0 0007562
0.0060011
0.0004129
0.0025328
00100796
0.0047598

0.017597
0.0084157
00097777
00081619
0.0861304
0.0833108
0 0915664
0.1808077
01319022
0.1036114
00732866

0.055272
0.0409471
0 080874

DoOCQCOoOOoOD 00

566828 91

343.7734
0.8189564
32.7263523
0198825
6 841962
614010387

0079
3308007.68
11232 75
14483.5%

0.0500142
00019922
0 0065731
0.0000674
0.0106458
00199932
0 0409057
00106571
00344446
0.0115404
00126784
0 0063883
0.0863228
0.0716592
0.0774628
0.1616267

0 110341
0.0866455
00818692
0.0452195
0.0342407
006877121

f=l == = = = - = ]

577348.05
17 87

294.5856
0.2284672
33.5533167
1056.309
16.0700007
200.5243

125

25

0116
4776795.4G
1287352
25351.39

00215636
0.0014891
00118005
0.0000412

0.006492
00147445
00337985
0 Q082027
00321665

0.013128
00160021
00337583

COoOO0OO00 oo O0oR

0078716

0.0684175
0.0626353
0.1252075
0 0947206
0.0836583
00704607
D 0541742
0 0403407
0.1527158

757684 23
3021

368 1927
0.1884219
19.3015823
0.0806365
B 9302879
185.6305

117

79930
1839.71
45805 2

0 3053681

0011672
00362723
0.00040861
0.0628918
0.1091411
0.1936997
0 0407669
0 1204634
0.0274973
00274886
00075442
0 0362485
00121697
00054536
0.0028371

0.000256
0.0000223
00000014
0 0060001

COLOOoOQOoCOoO0Oo

36 94

43.4469815
0.0017416

117

3229077 67
9393.04
3043 66

0.0000008
00000963
00007562
0 0000011
0.0004129
0.0025328
00109796
£.0047598

0.017587
0.0084151
0.6097777
0 0061619
0.0961304
0.0833108
00915664
0.1808077
0.1319022
01036114
00739866

0055272
0 0409471
0.0809741

coOooocoLOoOOod

566828 91

343 7734
0.6188026
32.7263523
0.0198825
6.841962
61 3895067

123.94
147

?
140913.29
2170 56
61492 98

0.1288824
0.0088585
0.0656374

0000243
00378673
00819114
0.1746175
0.0383696
0.1435781
0 0486966

0056133
0.0338634

COOoODL T oo OCOO

0.1020125
0 0430699
0 021067
0.0132718
0.0018485
0 0002422
0.0000266
0.0000021
0 0000001
0

43.58

64 9203157
00022915

Apéndices

Resultados de Simulacion

10 104
12304 478
117 5
0 0
4635842.1F 3220077.67
10802.96 9393.04
5335.32 3346 02
00000009  {.0000008
0.0000486  0.0000963
00009835  0.0007562
0.0000¢307 O G000
0000188  0.0004129
00012492 0.0025328
00055048  0.0109796
00021415 D.0047598
00097814 0017597
00059815  0.0084151
00079389  0.0087777
0.0097187 00061619
0 00951304
0 00833108
0 00915664
0 0.1808077
0 01319022
0 0.1036114
0 00730868
0 0 055272
0 0.0409471
0 00805741
C 0740352 0
0.0684155 o
00700673 0
0.1476979 0
01133913 ¢
0.1004184 0
0 0846125 0
0.0650588 0
0 048446 0
0 1833998 0
7437744 566828 91
4291269 343 7734
0.8688060  0.8395898
18 6016865 32.7263523
00250381  0.0198825
4 4133001 6 841962
67.8674222 629480186




Corriente
Temperatura C
Presion  KG/SQUM
Frac Vapor

Flujo MasicoKG/HR
Flujo Molar KMOL/HR
Fiuvo VolumeCUM/HR

Fraccion Mol
Hz0
coz

Volumen Estandar @60
Liguido BBL/DAY
Vapor MMCUFT/DAY

Otra propledades
PM promedio
Densidad GM/CC
Grados APl
Flujo H20 BBL/DAY
PVV @ 38C PS1
Conc H2S MG/L

8317377

0.3053681
0.011672
0.0362723
00004061
00628918
01091411
0.1936997
0 0407669
0.1204634
0.0274973
0.0274886
00075442
00352485
0.0121697
0.0054536
0 0026371
0000256
0.0000223
0.0000014
00000001
0

QOO OoOOOoC o000

787.9
31.85

43.4466815
00015032
14.3300202
6827708

7 6689725
14 1621821

55

0.82
0.909
140913.29
2170 56
65976.17

0.1288824
0.0086585
0.0656374

0000243
00378673
00819114
0 1746175
0 0383696
01435781
0.0486966

0056133
0.0338634

coooco0ocoCcOoOO

01020125
0.0430692
0.021087
0.0132718
0.0018495
0.0002422
0.0000266
0 0000021
0 0000001
0

5982.22
3961

649203197
0.0021358
51.6331773
0.0003456
7 8085959
2510493

0 B96
220843.29
4010.27
119112.65

0.2098453
0.0100409
0.0521667
0.0003178
00493473
0 094403
01833714
0 0394604
01320742
0.0389714
0.0420024
0.0217895
0016629
0.0055828
0.0025019
0.6012098
0.0001174
00000102
0.0000006
0

)

o}
00552142
0.023311&
0.0414025
0.0071834
0.0010011
0.0001311
0.0000144
00000012
0.0000001
44

6401 1
72.14

56 0694166
0.0018541
46,458678

630.6184
8.1406828
181.5086

181954.73
3525.23
82697.38

0 162932
0.0114158
0.0592391
00003615
0.0561131
01072149
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00444587
0 1492694
0 0430632
0.0471828
0.0226727
0.0148027
0.0035876
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00001386
0.0000018

0
0
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0
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00043715
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G 0000162
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0

0
0
0
70.78
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485.04
51.53

0 5508066
00000485
0.0007603
0.0000004
00001746
0.0012874
0 0066885
0.0032077
0.0145425
0.0093057
0012537
001537
0.0299027
00200843
0.0138079
G.0089947
0900958
0.0000844
0 00C0051
00000002
0

0
01023934
0.0839612
0.0625034
0.0532051
00081592
00010824
00001189
0 0000096
0.0000005
0

7439 63

80.1758497
0.7546812
47 537327

727 953

10.0849423

243 8973
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10579
343

1
161954.73
3525 23
3191242

0.162032
00114158
0.0592391
00003815
0.0561131
01072149
02076815
0.0444587
0.1492694
0.04306532
0047828
0.0226727
0.0148027
00035876
00009462
0.0001386
0 0000018

\]
0
0
0
0
0.0487228
G 0149667
00043715
0.0008512
0.0000162
0.0000002
0

0
0
0
70,78

51.6148915
00057017

55

308
0.773
181954.73
3525 23
23723.39

0 162032
0.0114158
0 0592391
0.0003615
00561131
0.1672149
0.2076815
0.0444587
0 1492694
0 0430532
00471828
0.0226727
0.0148027
0.0035876
0.0000462
00001386
0.000C0t8

[ e B Rl =)

00487228
0.0149667
0.0043715
0.0008512
G.0000162
0.0000002

0

0
¢
0

i0i7es
5472

51.6149915
0.0076808
57.5674493
1187 579
30.4759698
1065.835

308

1

131470 55
272475
23637.82

0.0535008
00347172
0.0758311
00004674
0.0724148
0 1373885
0 2617658
0 0542925
01787235
0.0472474
0.0500219
00187725
00071421
0.0008208
0 0000933
G 0000033

Do o0 OO

0.0229356
0.003421
00004399
00000209
0.0000001
¢

0
0
0
0
54.71

48,2505197
1 0055619

308

50484.18
800.48
70.64

0.5354236
0.0001785
00027619
00000013
0.0006244
0 0045754
0.0235844
0.0100854
0.0490109
00287764
00375187
0 0358487
0.0408785
0.0130054
00038495
0.0005993
0.0000078
0 0000001
0

0

0

o]
01364983
0 0542671
0.0177544
0.0036773
0000071
00000009
0

(= o)

10183.73

63 0672776
0 7146306
57.575539

1167 817
30491773
1066.623

20

5898
603

0
38888.56
485 04
5153

0 5508066
0.0000485
0 0007603
0.¢000004
00001746
0.0012874
0.0088885
0.0032077
00145425
0 0093057
0.042537
0.01537
0.0208027
0.0200843
0.0138079
00089947
0 000958
0 0000844
0.0000051
0 0000002
0

0

0 1023934
0.0839612
00625034
0 0532051
0 0081592
00010824
00001189
0.0000096
00000005
0

7439.63

80 1758497
0.7547055
47 537327

727.953

10.0849423

243 9051
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51.54
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0.96%
152743.03
3246 23
27845 08

0 0465972
0.0152844
0.0852743
0.0004095
0 08498977
01531092
0 2761078
0.0523595
0 1671796
00418332
0.0439972
00161358
G 0060836
0.0006989
09000799
00000029

DO oD@

0.0185386
0.0028141
00003769
00000186
0.0000001

0

oo oo
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47.05:2376
0.0054855
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11 8719302
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Apéndices
Resultados de Simulacién

Corriente 22 23 24 25 26 27 28 2% 30 31 32
Temperatura C 123.2 55 25 25 25 1023 55,17 25.98 28.84 2884 28384
Presion KG/SQCM 13.03 12.33 1163 1168 11.98 .03 603 6§03 8403 .03 603
Frac Vapor 1 0.695 0332 1 0 0133 0 0.124 1 0 0
Flujo MasicoKGIHR 152743.03 15274303 15274303 36098 56 116644.47 11664412 50484 18 206016 85 2127247 169639 5 1504.28
Fhijo Molar KMOL/HR 3246.23 3246 23 3246 23 1028 19 2218.05 221804 800 48 3503.56 52149 2143.72 83835
Fluvc YolumeCUMHR 7585.92 4558.89 2283 97 1925 47 203.77 1264 44 70 65 1987 2052 266 15 15.26
Fraccion Mol
H20 0.0465972 00465972  0.0465972 0.003177 0.0667249 00667251 (05354236 0.2408291 0.0105261 00000002  0.9999143
co2 00152844 0.0152844 00152844 (0362695 00055566 00055567 (0001785 0.0035653 00182479 0.0013879 [
H28 00852743 00852743 00852743 01374359 0.0870945 0.061083¢ 0.0027612 00394137 0.1346147 0.0316349 00000857
N2 0.0004005  0.0004095 00004095 0.0012373 0.0000258 00000258 0.0000013 0OC00GTB7  00DD1074 00000012 0
Cc1 00698077 00698977 0.0698977 01873286 0015462 00154622 (0006244 0.0099557 0.056747 00024665 4
c2 01531092  0.1531092  0.1531092 0.275552 008963502 0.0963495 (0045754 00622206 (.2353539  0.0444366 0
c3 02761078 02731078 02781078  0.2606013 0.286223 02862226 0.0235844 01875166 0 3634942 02180396 0
IC4 0.0523505 00523505 0.0523595 002484 0.0651163 00851165 0.0109854 0.044178 00422598 00819211 0
[oF:} 01671796 01671796  0.1671796 Q05968 02170117 02170121 00480109  0.1505974 01068631 0.2201298 0
iC5 00419332 0.0419332 00419332 (0068347 0.0582034 00582035 (0.0287764 0.0447106 00141668 0 0696255 0
cs 00439972 00439072 00439972 00058126 0.0616979 00616981 0.0375187 0.0493677  0.0125183 00776377 0
cé 0.0181358 00161358 0.0161353 00008203 0.0232353 00232354 00350487 0.0250512 0.002359 0.040368 0
PC220F 0.0060838 00060836 0.0060836 00000929 0OQ0BBG06 0.0088606 (0408785 00190891 0.0005529 0.0310632 0
PC276F 0.0006989  0.0006989 00006982 00000037 0.0090212 00010212 (0.0130054 0.0063985  0.0000623 0010442 0
PC326F 00000799 0.0000792 00000799 Q.00Q0002 00001168 00001188  0.0038485  0.0028651 000007 O 0046801 0
PC400F 0.0060029  0.0000029  0.0000029 0 0.0000043 00000043 00005093  0.0013849 G 000001  0.0022631 a
PCB00F 0 0 0 0 0 0 00000078 00001344 0 0.0002197 0
PC598F 0 0 0 0 0 0 0.0000001 0000C%17 0 ©0000191 0
PCBIgF 0 [} 0 0 0 0 0 0.0000007 0 00000012 4]
PC799F [ 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
PC897F [ 0 0 0 0 4 0 ¢ 0 0 0
PC1199F 0 0 0 1] 0 1] 0 0 0 0 4]
PC221F 0.01953968  0.0195386 0.0195396 00002873 0.0284595 00284596 (1364993 0.0633797 0.0017853  0.1031463 [\
PC275F 0.0029141 00029141  0.0029141 00000161 00042575 Q0042575 0.0542671 00287179 0.0002658 0 0436011 [}
PC325F 00003768  0.0003769 (0003769 0.0000008 0.0005513 0.0005513 0.0977544  0.0130586 0.000048 00213303 0
PCA00F2 0.0000%86 0.0000186 00000186 0 00000271 00000271 (0.0036773 0.0082232 (.0000063 0.0134379 0
PCHO0F2 0.0000001  0GOCOOD1  0.0000001 0 0.0000601 00000001 0.000071 0.0011458  0GOC0O01T 0 0018727 0
PCBO1F 0 0 0 0 0 0 0.0000009 00001501 0 00002453 1]
PCB99F2 ¢ 0 0 0 0 5 ¢ 0.0000165 0 0.0000269 0
PC798F 0 0 G 0 0 0 0 0.0000013 0 0.0000022 0
PC899F 0 0 0 0 0 0 0 0.0000001 0 ¢ 0000001 1]
PC1381F 0 0 0 0 4 0 0 0 0 3 0
Volumen Estandar @60
Liquido BBL/DAY 1460942  30265.22 30876 61 27334 43 10183 73 43145,15 39761.86 2284 68
Vapor  MMCUFTIDAY 6518 45,33 2164 20,64 594 875 10.47
Otra propiedades
PM promedio 47.052376  47.052376  47.052376 35.1089306 525888228 52 5888645 63.0672776 58.80214 40,7920997 79.1330784 18 0165567
Densidad GMICC 0.0201351 00335044 0.066876 00187478 05724358 Q0922480 07145037 01038822 00103667  0.6373787 0989797
Grados API 103.4003 126 113 127.1836 118.8468 57.575530 86.1908897 91.2717435  10.053487
Flujo H2O BBL/DAY 320.8821 402 593 403.2593 401.3955 1167 8§17 2201 731 0.001249 2284.098
PVV @ 38C PSI 126,6593 212 4142 218.6075 158.3484  30.491773 110 4817 103.5462 21.5866037

Conc HZS MGIL 9480.256 2195817 22665 16 17732.61 1086 568 9187 474 8664 184 160.9832




Apéndices
Resultados de Simulacion

0 Rl L, 1
Corriente 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43
Temperatura G 29 51 25 95.61 141.16 61.14 4634 4737 47.49 4T 49 59.58
Presion KG/SQCM 17.03 1633 16.03 17 53 1148 16.83 5 1.03 103 103 5
Frac Vapor 4] 0.122 1 0 0988 0 4] 0 0 0
Flujo MasicoKG/HR 169639 5 169639 5 4002237 12961612 7612093 129616 12 3358683.79 0 3358693.72 007 463584217
Flujo Molar KMOLIHR 214372 214372 81045 1333.26 1838.63 1333 26 10726 3 0 10726 3 0 10802 96
Fluvo VolumeCUM/HR 266 38 697 16 1317.55 2477 3858 06 197.28 4042.35 0 4043 84 0 5070.72
Fraccion Mol
H20 0.0000002 00000002 00000006 0 00017769 0 £ 0000007 0 00000003  0.9999972  0.0000009
co2 0.0013879 00013879 00036711 0 00219005 0 00000844 0 0.0000844 0 0.0000486
H28 0.0316340 0.0316349 00834536 00001363 01138412 00001363 00006792 0 00006792 00000028  0.0009835
N2 00000012 049000012  0.0000031 0 0.0006933 O 00000002 0 £.0000009 0 0.0000007
c1 00024665 00024685 0.0065243 0 0.076323 0 0.0003616 0 D.0003616 0 0.000188
c2 D 0444366 00444366 0,1172138 0.0001982 0.2057585 0.0001982  0.0022428 0 0.0022426 0 00012492
c3 0.2180396 0.2180396 04129024 00995914 03277337 00995914  0.0219939 0 00219939 0 00055048
1C4 00618211 00810211 0.0703297 0 O056B101 00448913 00568101 00112296 0 0.0112296 0 0.0021415
C4 02201298 02201208 02065923 0.2283571 01244371 02283571 00437042 0 0.0437942 0 00097814
IC5 00696255 00696255 0.0375379  0.0891280 0.0203683 0.0891289  0.0184477 0 00184477 0 0.0059815
c5 0.0776377 0.0776377 0.0366177 0.1025708 0.0193911 0.1025708  0.0213117 0 0G213117 0 00073389
C8 0.040368 0040368 00096767 0.0680245 00047237 0.0590245 00127327 ¢ 0.0127327 0 0.00u7187
PC220F 00310632 00310632 00029894 00481285 0.0013696 0.0481285 00901638 0 00801639 0 0
PC276F (010442 0.010442 0.000456 00165123 00002031 00165123  0.0750079 0 0.0750079 0 0
PC326F 0.0046801 0.0046801 0.0000985 Q00748684 00000428 0.0074864  0,0811129 G 00811929 0 [+
PC400F 00022631  0.0022631  0.0000143 0.00363 00000063 0.00363 01587848 0 01587848 0 0
PCB00F 0.0002197 00002197  0.0000003 00003531 0.0000001 0.0003531  0.1155508 0 01155509 0 0
PC598F 0.0000191 00000191 0 00000307 0 0.0000307 0.0907365 0 0.0807366 1] 0
PCEAOF 00000012 00000012 % 0.0000019 0 000DOM® 00647004 0 0.0647904 0 g
PCT99F 0 0 0 0.0000001 0 0.0000001 0.0484018 0 0.0484018 0 0
PCB9TF 0 0 0 ¢ 0 0 0.0358574 0 0.0358575 0 0
PC1199F 0 0 0 0 4] 0 0.0709092 0 00708092 Q o
PC221F 01031463  0.1031463 0.009512% 0.1600637 00043592 01600837  0.3196857 0 00198957 0 00740352
PCZ275F 00436011 00436011 00018785 0 0689633 0000837 00689633 0008572 0 0008572 0 0.0684158
PC325F 00213303  0.0213303 00004416 00340287 0.0001951 0.0340281 00042296 0 0.00422%6 0 0.0708873
PC400F2 0.0134379  0.0134379 00000866 00215538 00000382 0.0215538 O 0026791 0 00026791 0 01476979
PC500F2 00018727 00018727  0.0000023  0.0030096 ¢ 000001 0.0030098  0.0003741 0 0.0003741 0 01133913
PCBO1F 00002453 0 G002453 0 0,0003843 0 0.0003943 {1 600049 0 0.000049 0 0.1004184
PCB99F2 00000269  0.0000269 0 00000433 0 0.0000433  0.0000054 0 00000054 G 008456125
PCTORF 00000022  ©.0000022 0 ©.0000035 0 00000035 0.0000004 0 00000004 0 0.0850586
PCBY9F 0.0000001 0 0000001 ¢ 00000002 ¢ 0.0000002 0 13 0 0 0.048446
PC1381F 0 1] 0 0 0 0 0 0 0 0 01833998
Volumen Estandar @60
Liquide BBL/DAY 39761 86 36178 1 28554,15 86.34 28554.15 595383 06 595383.05 0.01 7437744
Vapor  MMCUFT/DAY 5.25 16.27 36.83
Otra propiedades
PM promedio 79.1330784 791330784 493830969 07.2171709 414008036 97.2171709 313.1269 313.127 18 01563242 429 1269
Densidad GMICC 0.6368222  0.2433304 0.0303784 0.5232764 00197304 06570303 08308762 08305713 09715592  0.9142368
Grados AP 912717435  86.5407671 745139605 89.7750049 74.5139605 34.3389874 34,338988 100017188 18.6016865
Flujo H20 BBL/DAY 0.00H249  ©.0000005 0.0000009 0.0198825 0.0085732 00113092  0.0250381
PVV @ 38C PSI 103.5462 83.0542281 35.7289072 113.8777 35.7289072 10.3546882 10.6926876 28850853  4.4133001
Cong H2S MG/L 8676.603 5294 185 25.0000169 7708 479 31.3902354 614226065 614000875 50553444 71.4088435
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Corriente 44
Temperatura C 59.58
Preston  KGISQCM 4
Frac Vapor ]
Flujo MasicoKGHR 41635842 17
Flujo Molar KMOL/HR 10802.96
Fluve VolurmeCUMIHR a071.03
Fraccion Mol
H20 0.0600009
02 0 0000485
H2s 0 0009835
N2 0.0060007
c1 0.000188
c2 00012402
Cc3 0.0055048
IC4 0.0021415
C4 0.0097814
IC5 0.0058815
cs 0.0072389
ce 00097187
PC220F 0
PC276F o
PC326F 0
PCACOF 1}
PC500F 0
PC598F [¢]
PC&99F 0
PC799F 0
PC8S7F 0
PC1199F G
PC221F 0.0740352
PC275F 0.0684155
PC325F 0.0709873
PCA00F2 0 1476979
PC500F2 0.1133913
PC801F 0.1004184
PCB99F2 0.0846125
PC798F (.0650586
PCBSSF 0.048446
PC1381F 0 1833908
Volumen Estandar @60
Liquido BBL/DAY 7437744
Vapor  MMCUFT/DAY
Otra propiedades
PM promedio 429 1269
Densidad GMICC 09141821
Grados API 18 6016865
Flujo H2O BBL/DAY 0.0250381
PVvV @ 38C PSI| 5.4899839
Canc H28 MGIL 71.4045346

COO0DO0OLOoOOoUDODOOOooOCoOOOOOOoOoooOC oo

51 81
46 65 110
803 35
0 0.082
120616.12 4776755.46
1333.26 12973.52
197.47 15049.21
0 00215636
0 0.0014891
00001363  0.0118005
0 0.0000412
0 0.006492
D.0001GB2 0.0147445
(0995914 00337985
0.0568101 00082027
02283571  0.0321665
00891289 0.013128
0 1025708 00160021
0.0590245 0.0137583
0.0481285 G
00165123 0
0.0074664 0
0.00363 0
00003531 |
0 0000307 0
00600018 0
0.0000001 4]
¢ o
0 0
0 1600637 0078715
0.0689633 0.084175
0.0340281  0.0626353
0.0215538  0.1262075
0.0030096  0.0947208
0.0003943  0,0836583
00000433 00704607
00000035 00541742
0.0000002 O 0403407
0 01527158
28654.15  765557.23
21.32
97.2171709 368 1927
0.6563805  0.31740901
74 5139605 199360008
0.1663025
35,7280072 13.9843319
31.3591591 340 0445

52

124.14

603

0

4635842 17
10802.96
5334.05

0 0000009
0 0000486
00009835
0.0000007

0.000188
0.0012492
0.0055048
00021415
00087814
00059815
0 0079389
0.0097187

COoOCDoOCOoODoO

0.0740352
0 ¢684155
0.0708873
0 1476979
0.1133913
01004184
0.0846125
0.0650586

0048446
0 1833998

743774 4

429.1269

0 869104
18.6016865
0 0250381
4.4133001
678835948
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